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Resume 
Dans le but de mieux comprendre les processus regissant les reactions de gazeification 
de la biomasse dans un lit fluidise a bulles, un modele phenomenologique est propose. 
Ce document presente les resultats d'experiences de gazeification sur un reacteur pilote 
(1.65 m de hauteur x 7.8 cm de diametre) fluidise a l'air et compare ceux-ci aux 
donnees des simulations. Le modele unidimensionnel a deux phases prend en compte 
l'hydrodynamique des gaz et des solides dans le lit fluidise ainsi que les reactions 
chimiques; il peut predire le profil de concentration sur l'axe du reacteur. Une approche 
CCBM (counter-current backmixing) a ete utilisee afin de modeliser le melange des 
particules dans le lit. Les conditions thermodynamiques sont de 800°C a pression 
atmospherique et le debit d'alimentation de la biomasse est de 20 g/min. La vitesse 
superficielle de l'air est de 2-3 fois plus elevee que la vitesse minimale de fluidisation 
(0.1 m/s). Les resultats du modele sont compares aux resultats experimentaux et 
d'autres travaux de recherches sur la gazeification du bois en lits fluidises a bulles. 
L'effet du rapport d'equivalence et la temperature du lit sur le pouvoir calorifique 
superieur (PCS), la concentration de goudron, le taux de conversion de la biomasse en 
gaz et la concentration sont etudies. Le modele est en accord avec les resultats reportes 
dans la litterature et est consistant avec les donnees experimentales realisees en 
laboratoire. Des ecarts entre la composition des gaz predits par le modele et les donnees 
experimentales suggerent que certaines cinetiques de reactions utilisees dans le modele 
sont erronees. Des analyses de gaz ont ete realisees afin de determiner le potentiel de 
toxicite du gaz de synthese obtenu par la gazeification des bardeaux d'asphalte. Les 
resultats montrent la presence de COV, benzene, SOx, NOx et des possibles traces de 
furanes. Des donnees quantitatives supplementaires sont fortement suggerees. 
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Abstract 
This document presents the results from biomass gasification experiments in a pilot-
scale (1.65 m tall x 7.8 cm diameter) air blown bubbling fluidized bed gasifier (BFBG) 
and compares them with computer simulations. The two-phase one dimensional model 
encompasses the hydrodynamics of gas and solids and the reaction kinetics; it can 
predict the concentration profile along the reactor axis. A CCBM approach was used to 
model the solid mixing in the bed. The thermodynamics conditions are 800°C at 
atmospheric pressure and the feeding rate is 20 g/min. The air velocity is 2-3 times 
higher than minimum velocity (0.1 m/s). Model results are compared with the 
experimental work of 
this study and other published results on wood gasification in BFBG. Effects of 
equivalence ratio (ER) and bed temperature on the syngas HHV, tar concentration, gas 
yield and syngas concentration are studied. Proximate and ultimate analyses for wood 
and asphalt shingles have been determined and are used in the mathematical model. The 
model shows good agreement with experimental results reported by others and is 
consistent with experimental trends. Some discrepancies between the model and 
experimental values suggest that some reaction rates used in the model are not adequate. 
Gas analyses were carried out in order to determine the toxicity of the gas obtained by 
asphalt shingles gasification. Results show the presence of VOC, benzene, SOx, NOx 
and possible traces of furanes. Further quantitative analyses are strongly suggested. 
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Depuis le debut des annees 90, les organismes de surveillance du climat ont attire notre 
attention sur revolution des gaz dans l'atmosphere, notamment la concentration en 
dioxyde de carbone (CO2) correlee avec la temperature. Le constat est frappant et 
suggere que l'activite humaine est la cause de la fulgurante croissance de la 
concentration en gaz a effet de serre (GES). Bien que le role du CO2 ait fait l'objet de 
debats dans la communaute scientifique, il est aujourd'hui generalement accepte que les 
emissions de CO2 sont une cause majeure du dereglement climatique [1]. La prise de 
conscience globale a conduit les gouvernements a fixer des cibles de reduction des 
GES. La Convention cadre des Nations unies sur les changements climatiques (1992) 
suivi du protocole de Kyoto (1997) ont ete un premier pas dans l'instauration d'une 
plateforme juridique et d'un calendrier permettant aux pays signataires de reduire leurs 
emissions de gaz a effets de serre. Depuis lors, force est de constater que les objectifs 
sont encore loin d'etre atteints; la serie de conferences qui ont suivi ont fait apparaitre 
des divergences entre des pays. De plus, le rapport [2] de 1'ONU (GEO-4) a critique 
severement les pays n'ayant pas reussi a reduire leur cibles d'emissions, dont le Canada 
et les Etats-Unis, qui sont desormais au banc des accuses. Bien que certains 
gouvernements tardent a legiferer et prendre des mesures concretes, la place de plus en 
plus importante qu'occupe l'environnement dans les processus de decision aura comme 
effet de faciliter l'apparition de technologies innovatrices de production d'energie, 
moins polluantes et permettant de s'affranchir peu a peu des energies fossiles. En effet, 
certains pays par l'entremise d'un partenariat [3], preconisent le developpement de 
nouvelles technologies pour reduire leurs emissions. Des technologies prometteuses 
telles que la gazeification de la biomasse vont, dans ce sens, contribuer a reduire les 
emissions de gaz a effet de serre, valoriser les dechets organiques et la biomasse ainsi 
que produire une variete de produits derives. De plus, la biomasse est consideree 
comme etant la troisieme source en importance apres le charbon et le petrole. Un 
approvisionnement energetique base sur la biomasse plutot que le petrole permettrait de 
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fermer le cycle du carbone, induisant ainsi une reduction des emissions de CO2. Ces 
nombreux avantages et la necessite de se tourner vers des energies alternatives explique 
l'interet marque depuis quelques annees sur la gazeification de la biomasse. 
Contributions de ce memoire 
Les recherches effectuees dans le cadre du present projet de recherche ont ete realisees 
au cours d'un partenariat industriel avec l'entreprise Biothermica Technologies. Dans le 
cadre du projet de developpement de Biothermica Technologies Inc., le projet de 
gazeification permettra, au terme de sa realisation, de convertir la biomasse en gaz 
synthetique, fournissant ainsi 10 MWe supplemental a la centrale Gazmont, laquelle 
est deja alimentee en biogaz provenant de la carriere Miron. Les recherches effectuees 
au cours du projet de maitrise visent a developper un modele phenomenologique qui 
sera eventuellement extrapole au reacteur industriel afin de prevoir la composition du 
gaz de synthese en fonction des parametres internes. Le modele permet, pour une 
biomasse donnee, de connaitre les proprietes du gaz de synthese en fonction des 
parametres d'operation du reacteur. Ce travail etablit les bases d'une comprehension en 
profondeur des phenomenes impliques dans la gazeification de la biomasse en lit 
fluidise et constitue un avancement important dans la comprehension des procedes 
ayant lieu a l'echelle microscopique. 
Plan du memoire 
Une revue de litterature aborde le sujet de la gazeification de la biomasse, ses 
implications techniques, economiques et les defis de la recherche. Le chapitre 2 est une 
revue de litterature sur la modelisation de la gazeification de la biomasse en lit fluidise. 
Diverses approches sont etudiees afin d'en faire ressortir les forces et faiblesses et 
d'avoir une vue d'ensemble sur les techniques de modelisation. Le chapitre 3 presente 
le developpement theorique du modele mathematique utilise. Les equations sont 
decrites en detail et des schemas explicatifs permettent au lecteur de comprendre les 
modeles. Le chapitre 4 presente les equipements de laboratoire sur lesquels ont eu lieu 
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les experiences et la methodologie employee pour realiser la prise de mesures. Le 
chapitre 5 presente les resultats de simulations obtenus ainsi que la correlation avec les 
resultats experimentaux. Une discussion des resultats permet d'expliquer les 
implications, les limites et lacunes du modele et les phenomenes observes. 
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2 Revue de litterature 
2.1 La gazeification; mise en contexte 
La gazeification est un phenomene connu depuis le 18e siecle et etait utilisee en Europe 
pour produire un gaz synthetique servant a eclairer et chauffer les habitations. Jusqu'a 
l'arrivee des combustibles fossiles, les gaz produits par gazeification etaient meme 
utilises pour alimenter des moteurs a combustion. Le declin de cette technologie fut 
accelere par la facilite d'acces au petrole et ses derives, lesquels necessitent une 
transformation moins complexe. H y eut un regain d'interet lors de la deuxieme guerre 
mondiale pendant laquelle l'approvisionnement en petrole fut limite; ceci favorisa la 
recherche dans le domaine de la gazeification. Dans les annees 40, plusieurs 
technologies etaient disponibles et produites en Angleterre [4]. Le declin de cette 
technologie fut observe a nouveau apres la fin de la guerre, periode pendant laquelle les 
prix du petrole furent tres abordables. Suite au choc petrolier des annees 70, la 
technologie fut a nouveau l'objet d'une attention particuliere. Ces dernieres annees, 
avec 1'importance accordee a la protection de l'environnement et a 1'augmentation des 
cours du petrole a des niveaux records [5], la gazeification fait l'objet d'un nouvel 
engouement, avec de nombreux projets pilotes dans plusieurs pays. De surcroit, ce 
procede est maintenant promu au rang des technologies cles menant a la securite 
energetique. Bien que la technologie soit ancienne, une comparaison entre les precedes 
moderaes et ceux datant des annees 40 revele que la technologie est restee sensiblement 
la meme. D y a done encore place a la recherche et a l'innovation. En effet, la 
technologie peine a s'implanter et les puissances installees varient generalement entre 1 
et 100 MWth. 
La gazeification est un processus thermique qui convertit un combustible solide, soit de 
la matiere organique telle que le charbon, les boues d'epuration, les dechets et la 
biomasse en un gaz par oxydation partielle en presence d'oxygene (agent gazeifiant ou 
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agent oxydant). Ce processus a lieu a des temperatures elevees (T > 800 °C) et en 
presence d'un agent gazeifiant qui peut etre de l'oxygene, de l'air, un melange 
air/vapeur ou CCVair. Contrairement a la combustion, le phenomene a lieu dans une 
atmosphere pauvre en oxygene mais suffisamment riche pour ne pas etre dans le regime 
de pyrolyse (precede anaerobique). Les produits de reaction principaux sont 
l'hydrogene (H2), le methane (CH4), le monoxyde de carbone (CO), le dioxyde de 
carbone (CO2), la vapeur d'eau (H2O), des cendres (ash), du charbon (char) et du 
goudron (tar). 
2.2 Les reactions chimiques enjeu 
De nombreuses reactions chimiques ont lieu dans un gazogene, celles-ci peuvent etre 
classees en trois classes : pyrolyse, combustion et gazeification. Les premieres 
reactions sont dues au sechage de la biomasse (100-200°C) et a la pyrolyse (230-
700°C); celles-ci sont endothermiques. Les produits de reaction (gaz stables, goudron, 
charbon et cendres) participent a leur tour a de nouvelles reactions. Dans un 
environnement contenant une quantite suffisante d'agent oxydant (air, H2O, 02 , CO2), 
la combustion (700-1500°C) des gaz serait complete. Par contre, dans un 
environnement pauvre en agent oxydant, la combustion complete ne peut avoir lieu, 
favorisant ainsi des reactions de reduction, c'est-a-dire les reactions de gazeification. 
Cette derniere est, quant a elle, un processus dit auto-thermique, c'est-a-dire que la 
chaleur necessaire pour que les reactions de gazeification et de craquage du goudron 
aient lieu provient de la combustion (exothermique) des gaz volatiles et des residus 
carbones (charbon, goudron). Le schema suivant illustre le phenomene. 
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Figure 2.1: Reactions chimiques dans un gazogene 
Un controle precis du ratio biomasse / agent oxydant permet ainsi d'entretenir la 
reaction et de maximiser le pouvoir calorifique du gaz synthetique [6]. Cependant, la 
circulation d'air permettant la combustion partielle a pour effet de diminuer le pouvoir 
calorifique du gaz produit etant donne la dilution de celui-ci avec 1'azote. Le rapport 
d'equivalence, defini comme le rapport air/biomasse actuel par rapport au rapport 
air/biomasse requis pour la combustion est done un parametre important dans le procede 
de gazeification. L'ajout de vapeur d'eau et / ou d'oxygene permet de reformer le 
methane et d'augmenter la quantite d'hydrogene produit. Le tableau 2.1 resume les 
caracteristiques des reactions chimiques dans le gazogene. 
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« Shift conversion » 
Craquage du goudron 
Reactions homogenes 
Reformage du methane 
Biomasse => 
H2+CO+C02+CH4+H2+goudwn+cendres+charbon 
X C+02=> 2(X -l)CO+(2- A )C02 
C+C02 «=> 2CO 
C+H20=> CO+H2 
C+2H2=>CH4 
CO + H20^>H2 + C02 
Goudron => vsH^ + vr„4CW4 +vc(lCO + vca 
H2+l/202 <=> H20 
CH4+ 20, <=> C02 + 1H20 













A Tissue de ces reactions, sort du gazogene un gaz synthetique appele gaz de synthese 
dont la composition varie selon le combustible utilise, 1'agent gazeifiant, la temperature, 
la pression d'operation, l'humidite du combustible et le type de gazogene. 
Typiquement, le pouvoir calorifique inferieur (PCI) est de 5 a 6 MJ/kg (3-6 MJ/Nm3). 
Lorsque 1'agent oxydant est de l'oxygene, le pouvoir calorifique du syngaz peut 
atteindre 15 MJ/kg (10-12 MJ/Nm3). Le pouvoir calorifique maximal est obtenu en 
utilisant la vapeur d'eau, ce qui permet d'atteindre un PCI de 15-20 MJ/Nm3. A titre de 
comparaison, le propane commercial atteint 50 MJ/kg [8] (40 MJ/m ). La prediction de 
la composition du gaz de sortie est un phenomene complexe qu'il convient de modeliser 
par un modele approprie. A cet effet, il est necessaire de comprendre les phenomenes 
impliques tels que les cinetiques des reactions et l'hydrodynamique du lit fluidise. De 
nombreux modeles ont ete developpes et certains d'entre eux permettent d'approcher 
assez fidelement les compositions reelles [9]. 
2.2.1 Pyrolyse de la biomasse 
La pyrolyse, contrairement a la gazeification, est un processus qui permet de 
transformer de fagon anaerobique la matiere organique en composes solides, liquides et 
gazeux. Les residus solides sont composes de mineraux, de charbon de bois et de 
goudron. Lorsque condensees a temperature ambiante, les vapeurs produites par la 
destruction du combustible donnent une huile pyrolytique. Cette huile peut servir de 
combustible et peut entrer dans la fabrication du phenol dans l'industrie chimique. 
La pyrolyse est le processus initiateur des reactions de gazeification et a lieu en 
1'absence d'oxygene pour des temperatures entre 200 et 700°C. Ces temperatures ont 
lieu en peripherie de la zone de gazeification. A cette gamme de temperature, du 
goudron est produit dans le reacteur. 
2.3 Les sources d'approvisionnement 
La gazeification de la biomasse represente un marche important et encore peu 
developpe. Le tableau 1.2 represente quelques secteurs majeurs generant de la biomasse 
et qui pourraient accroitre leur productivite ou valoriser leurs residus par l'utilisation 
d'une technologie de gazeification de la biomasse. Ces secteurs constituent egalement 
des sources d'approvisionnement en combustible. 
Tableau 2.2: Secteurs pouvant utiliser la gazeification de la biomasse. 
v <lr I'oiiihuMi 
Pates et papier Detritus organiques 
Industrie forestiere Residus de coupe de bois des forels et des terres non cultivees 
Industrie de transformation du bois Copeaux de bois, residus des scieries 
Secteur de la construction/renovation Bardeaux d'asphalte, bois de construction 
Municipalites Maliercs residuelles compostablcs. boues d'epuration. dechels solides 
Secteur de 1'agriculture Residus de defrichage et de la transformation des cultures 
Secteur de l'clevage Purin. charogne 
9 
2.4 Caracteristiques de la biomasse 
2.4.1 Proprietes physiques de la biomasse 
Les proprietes du syngaz (composition, pouvoir calorifique) dependent des 
caracteristiques de la biomasse alimentant le gazogene. Les caracteristiques physiques 
les plus importantes a prendre en compte dans le choix de la biomasse sont relatees dans 
le tableau 2.2. 
Tableau 2.3: Caracteristiques importantes de la biomasse 
ayant un effet sur les proprietes du gaz de synthase [6] 
Taux d'humidity 
Teneur en cendres 
Composition elementaire 
Densite volumique et morphologie 
Teneur en maiiere volatiles 
H6terogeneit6 
Le taux d'humidite de la biomasse est defini comme etant le rapport entre le poids de 
l'eau et le poids de la biomasse. L'efficacite de conversion est plus grande lorsque la 
teneur en humidite est faible puisque cela evite de devoir faire passer la biomasse dans 
un sechoir. La figure ci-dessous illustre la variation du pouvoir calorifique inferieur du 
bois en fonction du taux d'humidite. 
^ 20 000 
-* 15 000 
2 10000 
£ 5 000 
0 
0 10 20 30 40 50 60 70 
Humidite (%) 
Figure 2.2: PCI en fonction du taux d'humidite dans le bois [10]. 
" - ^ 
"tn*,*^ 
' "~*«*J **»^, 
****" • ^ « . ^ 
•»», 
De plus, une biomasse relativement seche donne un syngaz ayant un pouvoir calorifique 
plus grand, une meilleure efficacite de conversion et moins de goudron. 
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Les cendres sont les composes solides inorganiques ou mineraux qui restent apres les 
reactions de combustion de la biomasse. Certains types de biomasse peuvent contenir 
davantage de ces composes (0.1% pour le boisjusqu'a 15% pour les produits agricoles), 
ce qui implique alors une plus grande quantite de cendres produites. Ces cendres 
peuvent former des agglomerations, encrasser le reacteur et le boucher progressivement. 
De plus, elles peuvent engendrer 1'apparition de « canaux » dans le reacteur, ce qui 
entrave le bon fonctionnement du reacteur par une mauvaise oxydation de la biomasse 
et 1'apparition de zone froides et chaudes. Le design du reacteur, notamment le systeme 
de collecte des cendres, doit done prendre en compte ce phenomene en fonction du type 
de biomasse qui y est introduit. 
La composition elementaire de la biomasse, e'est-a-dire les elements atomiques et 
moleculaires en presence, est directement liee a la composition du syngaz et des 
emissions produites. En effet, plus la concentration en carbone augmente, plus le 
pouvoir calorifique du syngaz augmente. De plus, la faible presence d'azote et de 
souffre dans la biomasse implique de faibles concentration en oxydes d'azote (NOx) et 
d'oxydes sulfurique (SOx). Meme le bois de construction contenant de la peinture et du 
vernis s'est revele faible en concentration de ces contaminants. 
Le tableau 2.4 contient les valeurs calorifiques associees a divers types de biomasse 
seches. A titre de comparaison, le pouvoir calorifique du propane commercial y est 
inclus. 
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Tableau 2.4: Pouvoir calorifique superieur de certains types de biomasse [11,12] 
liinmasM' 
Charogne de volaille 
Boues municipales (solides) 
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Le pouvoir calorifique superieur varie peu selon le type d'essence de bois [10, 11]. En 
effet, celui-ci varie de 17.7 MJ/kg (Eucalypstus) a 20.9 MJ/kg (cedre duramen). Par 
contre, un bois fraichement coupe, voit sa valeur calorifique diminuer de plus de moitie, 
a pres de 8 MJ/kg en raison de son contenu en eau. 
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La masse volumique apparente et la morphologie differe grandement selon le type de 
biomasse et le type d'essence. Combine avec le pouvoir calorifique, cette caracteristique 
determine la densite energetique (MJ/m3) du combustible et a un impact direct sur les 
performances du reacteur ; on utilise ce parametre pour caracteriser le combustible au 
lieu du pouvoir calorifique donne en kJ/kg. La forme selon laquelle se presente la 
biomasse determine sa densite ; elle oscille ainsi de 100 a 1000 kg/m . Les combustibles 
ayant une densite elevee seront favorises etant donne leur facilite d'entreposage et de 
transport. 
Figure 2.3: Types de biomasse d'origine ligneuse. a) buches b) granules de bois c) 
balles de sciures d) copeaux de bois e) sciures f) boues d'epuration solides 
Le tableau 2.5 relate la densite, le taux d'humidite moyen et la densite energetique de 
certains types de biomasse. 
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Tableau 2.5: Densite volumique et energetique de divers combustibles [10,11] 
mmmmm® i i t in s VJSlij h*?w?f 
Granules de bois 
(wood pellets) 
1 ;III \ il hiiiiliilili 
m m I'll | ' . | 
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La teneur en matieres volatiles (composes aromatiques et sulfureux, chaines longues 
hydrocarbonees) que contient le combustible a une incidence sur le goudron produit 
dans le gazogene. La composition en matiere volatiles est generalement entre 50 et 
80%. II est done possible de diminuer le goudron produit par le choix d'un type 
d'essence presentant une proportion moins elevee en composes volatiles. 
Lorsque la matiere premiere est homogene, celle-ci peut etre introduite presque 
automatiquement dans le gazogene, a condition que celle-ci ait un taux d'humidite en 
dessous d'une valeur critique maximisant l'efficacite energetique du procede (energie 
necessaire pour secher vs. energie produite). 
Les dechets municipaux et industriels sont des exemples de biomasse fortement 
heterogene et component des elements qui ne sont pas gazeifiables. Un traitement de la 
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matiere premiere s'avere done essentiel et implique alors des couts associes a 
1'infrastructure de conditionnement des dechets. Le traitement d'un tel type de biomasse 
necessite done une logistique quant a la gestion des dechets (tableau 2.6). 
* 
Tableau 2.6: Etapes de traitement des dechets 
Transport jusqu'au site de traitement existant 
Tri selon la nature : plastique, metal, verrc, organique 
Dechiquetage jusqu'a 1'atteinte d'une certaine granulometrie 
Scchage des dochets 
Melange afin d'obtenir une composition constante de combustible 
Transport jusqu'a la ccntrale de gazcification. 
2.4.2 Cout de la biomasse 
Le choix d'un type de biomasse est fortement dicte par sont cout. La variation du prix 
dans le temps est un facteur qui peut avoir des consequences importantes sur la 
rentabilite du precede de gazeification. II est done important de prevoir des contrats 
d'approvisionnement a long terme. Le tableau 2.7 donne un apercu des prix du marche 
de la biomasse. 
Tableau 2.7: Cout de divers types de biomasse [13]. 




30 a 60 
(Residus forestiers et agricoles) 
Residus de Findustrie de transformation du bois. 
0 a 3 0 
(De tels residus peuvent etre melanges ou non) 
Biomasse d'origine urbaine : dechets solides municipaux, bois 
de construction/demolition. Composition heterogene (biomasse, -30 a 0 
plastique. inorganique). 
Boues d'epuration: dechets humides -30 a 0 
^memmmmtmt mmmmmm j.j.ujL.Li.m.iiiLiiyiu raMiw'M^Hw.wi'! 'i»m«iiaiiff' .t ' • ' * « 
Les economies realisees par les municipalites qui n'ont plus a traiter les boues 
d'epuration et a remplir les sites d'enfouissement permettent de donner gratuitement la 
biomasse et meme de payer des compagnies qui l'utilisent comme matiere premiere. 
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2.5 Les technologies de gazeification 
Le precede de gazeification semble simple en principe; plusieurs types de gazogenes 
ont ete developpes. Afin de bien comprendre ces technologies, il importe d'etudier les 
principaux concepts, ce qui permettra d'en ressortir les forces et faiblesses en vue de 
proposer des solutions pour fins d'amelioration du precede. II existe plusieurs concepts 
de gazogenes et ceux-ci peuvent etre subdivises en quatre categories : lit entraine, lit 
fixe/mouvant, lit fluidise a bulle et lit fluidise circulant. Le lit mouvant peut etre 
subdivise en lit mouvant a contre-courant et lit mouvant a co-courant. Les principales 
differences resident dans la maniere selon laquelle la matiere circule a l'interieur et les 
conditions de reaction qui en resultent. Les pressions internes sont generalement a 
pression atmospherique (1 atm.) mais certains gazogenes, a des couts considerablement 
plus eleves, peuvent operer a haute pression, soit les gazogenes de type lit fluidise a 
bulles ou lit fluidise circulant. Le type de gazogene utilise depend de 1'application et de 
la composition desiree du gaz produit. La figure 2.4 resume la proportion des types de 
reacteurs sur le marche de la gazeification de la biomasse. 





Figure 2.4: Proportion des types de gazogenes sur le marche[14] 
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2.5.1 Le gazogene 
Le gazogene est un reacteur dans lequel surviennent les reactions chimiques de 
gazeification. Trois composantes principales s'y retrouvent: un conduit d'entree de la 
biomasse, une sortie pour les produits de reaction et une entree pour les produits 
oxydants. Le tableau de l'annexe 5 presente les avantages et inconvenients de chacun 
des types de gazogenes. 
2.5.1.1 Lit mouvant a contre-courant 
Le gazogene a lit mouvant peut etre subdivise en deux sous categories : le lit mouvant a 
contre-courant et le lit mouvant a co-courant. Dans la configuration a contre-courant 
(figure 2.4), le combustible est introduit par la partie superieure (updraft) et descend 
progressivement par gravite. Au contact de l'agent oxydant (vapeur d'eau, air ou plus 
rarement oxygene) introduit par le bas et traversant le reacteur, les reactions de 
pyrolyse, combustion et gazeification ont lieu. Les produits de reaction sous forme 
gazeuse sont evacues par le dessus, entrainant avec eux une partie non negligeable de 
produits de pyrolyse et de particules. La zone de sechage permet de reduire le taux 
d'humidite dans la biomasse. Dans la zone de pyrolyse, la biomasse est convertie en 
composes volatiles et en goudron. Dans la zone de reduction, plusieurs reactions au 
niveau du goudron, dioxyde de carbone et de la vapeur d'eau permettent d'obtenir du 
monoxyde de carbone et de l'hydrogene. 
Ce type de configuration est caracterise par une basse temperature des gaz de sortie, 
donnant ainsi un rendement thermique eleve. Cependant, le gaz de sortie est tres charge 
en goudron. Le principal avantage de ce type de reacteur est sa simplicite de 
construction. Son usage est reserve exclusivement a des fins de combustion directe du 
syngaz, etant donne le gaz tres charge en particules. L'utilisation du syngaz dans un 
moteur a combustion necessite cependant un nettoyage important du gaz. La capacite de 
ce type d'installation est generalement inferieure a 10 MWth[15]. 
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Biomasse 
Zone de sechage • 
Zone de distillation ^ 
ou de pyrolyse 
Zone de reduction •>. 
Zone de gazeification ^ 
« hearth zone » 
Cendres k. 




Figure 2.5: Schema du gazogene a lit mouvant a contre-courant (updraft) 
2.5.1.2 Lit fixe co-courant 
Dans la configuration co-courant (figure 2.6), l'agent oxydant circule dans la meme 
direction que le combustible, vers le bas (downdraft). Le combustible doit etre chauffe 
par la partie superieure du gazogene, soit par la combustion d'une partie du combustible 
ou par des sources externes. Les produits de reaction sortent par le bas a haute 
temperature et une partie de la chaleur peut etre recuperee pour rechauffer l'agent 
oxydant, resultant ainsi en une efficacite energetique accrue par rapport a la 
configuration contre-courant. Puisque le goudron doit traverser les cendres chaudes 
formees a la base du reacteur, le gaz de sortie est plus propre que dans la configuration 
precedente. Cette configuration presente l'avantage d'une simplicite de construction et 
des taux de conversion eleves. Cependant le melange entre l'agent oxydant et le 
combustible n'est pas optimal, resultant ainsi en un transfert de chaleur et de masse 
faible. Consequemment, la taille des installations est reduite (< 1 MWth). Ce type de 
technologie occupe tout de meme 75% du marche de la gazeification de la biomasse. La 
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forme en V permet d'obtenir une zone a haute temperature permettant le craquage du 
goudron. Cependant, des blocages peuvent y survenir et la tres haute temperature qui y 




- Zone de sechage 
Zone de distillation 
ou de pyrolyse 
^ Zone de gazeification 
« hearth zone » 
Zone de reduction 
• Produits 
Figure 2.6: Schema du gazogene a lit mouvant a co-courant (downdraft) 
2.5.1.3 Lit entraine (entrained flow) 
Le gazogene a lit entraine a ete utilise a l'origine pour la gazeification du charbon. Dans 
ce type de configuration, le combustible pulverise ou atomise est melange a de la 
vapeur d'eau et de l'oxygene ou de l'air. Les reactions de gazeification ont done lieu 
dans un nuage dense de particules a tres hautes temperatures. La temperature et la 
pression elevees qui regnent dans le reacteur permettent d'obtenir une conversion du 
carbone elevee. La grande vitesse du gaz qui en resulte implique alors un temps de 
residence faible, d'ou l'importance des temperatures elevees permettant d'atteindre une 
conversion raisonnable du carbone. Le gaz de sortie necessite cependant d'etre refroidi 
avant d'etre nettoye. La temperature (1500K) elevee et le faible temps de residence du 
gaz impliquent que le goudron et le methane sont quasi-absents en sortie. La figure 2.6 
illustre le schema du lit entraine. 
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Biomasse 1 1 Oxydant 
::::::::::;:;:::::::::: Produits 
i Cendres 
Figure 2.7: Schema du gazogene a lit entraine 
La haute temperature a comme effet de vitrifier les cendres et implique une protection 
en ceramique, ce qui cause des problemes dans le bon fonctionnement du procede. De 
plus, la necessite d'avoir des particules de biomasse de petite taille implique de moudre 
celles-ci, ce qui necessite alors un investissement important d'energie. L'utilisation de 
cette technologie pour la gazeification de la biomasse est done limitee. 
2.5=1=4 Lit fluidise 
Les reacteurs a lit fluidise sont sans aucun doute les concepts les plus interessants pour 
la gazeification de la biomasse puisque ceux-ci ont ete developpes pour resoudre les 
problemes inherents aux gazogenes a lit fixe. Le combustible est introduit dans un lit de 
sable en suspension (lit fluidise a bulles) ou en circulation (lit fluidise circulant). Le lit 
se comporte plus ou moins comme un fluide et est caracterise par de fortes turbulences. 
Le lit fluidise circulant comporte un systeme permettant de faire circuler la biomasse 












dans le lit 
-> Cendres 
Figure 2.8: Schema du gazogene a lit fluidise a) circulant b) a bulles 
Le tableau 2.8 resume les avantages du lit fluidise circulant sur celui a bulles. 
Tableau 2.8: Avantages du lit fluidise circulant par rapport au lit fluidise a bulles 
Meilleur taux dc transfert de chaleur ct de masse 
Moins de restrictions au niveau dc la taille et de la geometrie des particules de biomasse 
Moins de goudron produit pendant lc rechauffement du combustible 
Le temps de residence eleve et la taille tres petite des particules donnent des conditions 
favorables pour une gazeification efficace. 
Le debit plus eleve permet d'obtenir de meilleurs taux de conversion 
Facilitc de « scale up » 
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2.5.2 Systeme d'alimentation du gazogene 
Le systeme d'alimentation en biomasse est une partie qui demande une attention 
particuliere dans la conception du gazogene car il a une incidence sur le bon 
fonctionnement global de la centrale. En effet, des couts importants sont impliques les 
premieres annees d'operation de la centrale pour resoudre des problemes de fatigue de 
l'equipement, presence d'odeurs dans les stocks de combustible, etranglements et de 
blocages du combustible, separation des metaux et du verre, variation dans la forme et 
l'humidite du combustible ainsi que la necessite de changement rapides du combustible 
pour creer des opportunites de marche. Le systeme d'alimentation en combustible du 
gazogene doit done etre congu de facon adequate pour eviter ces problemes. 
II existe cinq types principaux de systemes permettant d'alimenter en biomasse le 
gazogene a lit fluidise a bulles [8] : 
- Chute par gravite ; 
- Convoyeur a vis ; 
- Pulverisateur; 
- Injection pneumatique ; 
- Fente amovible. 
Le systeme de chute par gravite (figure 2.9) permet a la biomasse d'etre acheminee au 
gazogene sans effort mecanique. Cette technologie se caracterise par sa simplicite de 
conception. Cependant, ce systeme necessite que la pression interne du gazogene soit 
inferieure a la pression atmospherique ambiante afin d'eviter le retour des gaz et des 
particules fines dans la chute, pouvant ainsi causer des incendies. Afin d'eviter les 
etranglements, le combustible doit etre tres fin. Bien que cette technologie permette un 
excellent melange du combustible dans le gazogene, il se cree des zones de pression et 
de chaleur eleve pres de 1'entree, ce qui engendre des problemes de corrosion et de 
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fatigue prematuree des materiaux. De plus, les temperatures elevees peuvent faire coller 
la biomasse sur les parois du conduit d'alimentation, entrainant alors des blocages qui 
impliquent d'arreter le reacteur. II est done necessaire d'injecter de Fair pres de l'entree 
afin de disperser le combustible. 
Figure 2.9: Chute par gravite 
Le systeme de convoyeur a vis est une vis d'Archimede permettant d'acheminer le 
combustible directement dans le gazogene (figure 2.10). Ce systeme presente l'avantage 
de pouvoir acheminer la biomasse d'une zone a pression basse vers une zone a pression 




Figure 2.10: Differentes configuration de convoyeur a vis. A) Vis simple B) 
Diametre des filets variable C) Densite de filets variable D) Multiples vis 
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La vitesse de rotation permet de varier le taux d'alimentation. Comme la chute par 
gravite, la dispersion de la biomasse est limitee avec ce systeme, ce qui peut engendrer 
des zones a temperature elevee pres de l'entree de la biomasse. Un jet d'air de 
dispersion doit done etre utilise. D arrive parfois que le combustible soit compresse 
entre les filets et empeche la rotation de la vis. Trois solutions permettent de remedier a 
ce probleme : variation de la densite des filets le long de l'axe, variation du diametre des 
filets et utilisation de vis multiples. 
Figure 2.3: Systeme d'alimentation par pulverisation [8] 
Le systeme de pulverisation permet au combustible d'etre disperse a l'entree du 
gazogene, ce qui evite les zones de temperature extreme. Ce systeme se caracterise par 
des pales rotatives qui projettent la biomasse. Ce systeme ne permet cependant pas de 





Figure 2.12: Systeme d'injection pneumatique 
Le systeme d'injection pneumatique permet d'introduire le combustible en meme temps 
que Fair utilise pour la combustion. Le combustible est melange a l'air et est introduit a 
vitesse elevee dans le reacteur. Cette technique necessite une biomasse de diametre tres 
petit. Le melange du combustible a Fair constitue l'un des problemes majeurs de cette 
technique. Le debit d'air eleve entrant dans le gazogene entraine des problemes 
d'erosion du au frottement. Des capuchons peuvent etre utilises a l'entree du jet dans le 
gazogene afin de limiter l'erosion. 
Figure 2.4: Fente amovible 
Le systeme de fente amovible [4] est une technologie interessante pour les combustibles 
ne se mouvant pas facilement ou qui peuvent se compacter, limitant ainsi leur 
deplacement. Ce systeme permet d'eviter les problemes de la chute par gravite et du 
convoyeur a vis. Une fente entrainee mecaniquement se deplace en bas du conteneur de 
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biomasse, la biomasse tombe done naturellement par gravite dans la fente et est 
acheminee directement au gazogene. 
2.6 Avantages et inconvenients des gazogenes 
Le tableau 2.9 resume les avantages et les inconvenients de chaque type de gazogene. 
Les caracteristiques des differents types de gazogenes sont resumees en annexe 5. 
Tableau 2.9: Avantages et inconvenients des 5 principaux types de gazogenes [16] 
Simple de conception el eprouve pour certains 
combustibles 
Simple de construction 
Taux de conversion eleve 
Gaz relativement propre si combustible approprie 
Cout de maintenance eleve (usure) 
Construction simple et robuste 
Rendement thermique eleve 
Plus grande souplesse vis a vis de l'humidit6 de la 
matiere premiere 
Bon controle des temperatures 
Vitesses de reaction clevee 
Bon contact solide/gaz 
Construction relativement simple et operationnelle 
Pas de limite de taille 
Traitement catalytique dans le lit possible 
Taux goudrons modere a eleve 
Bon controle de temperature et vitesse de reaction 
lncoim-nii'iit". 
Combustible homogene et de taille 
significative 
Taille des installations tres limilee (350 
kWc) 
Possibility de fusion des cendres dans la 
grille du reacteur avec blocage 
Faible humidite des combustibles 
necessaire 
Temperature des gaz faible en sortie avec 
risque de condensation 
Gaz tres charge en goudrons 
Inadapte a la production d'electricite 
Taille minimale pour etre economique (20 
MWe) 
Taux de particules dans les gaz eleve 
Penes de C avec cendres par 
entratnement limitanl les rendements 
Necessite des particules de faible taille 
Humidite faible <20% 
Sensible a la repartition granulometrique 
Carbone non converti entierement 
Taux de particules dans les gaz eleve 
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Grande tolerance par rapport au combustible (type, 
taille) 
Taux goudrons dans les gaz moderes 
Taux de conversion eleve 
Pas de limite de taille 
Bon contact gaz solide et melange 
Vitrification des cendres 
Pas de limite de taille 
Taux de conversion eleve 
Gaz propre par rapport aux goudrons 
Humiditc faible < 20% 
Taille minimale pour etre economique : 
20 MWe 
Perte de C avec les cendres 
Necessite des particules de faible taille 
pour benefice optimal des proprietes 
Cout preparation biomasse eleve 
Haute temperature donne gaz de qualite 
mais faible PCI 
Inventaire des combustibles limite 
Tres forte taille minimale (>50 MWe) 
2.7 Defis et difficultes techniques 
Plusieurs obstacles peuvent compliquer la rentabilite economique et la faisabilite 
technique de 1'implantation des unites de gazeification a l'echelle industrielle. Les 
problemes generalement relates dans la litterature sont: 
o La conversion du CH4, goudron et autres hydrocarbures en H2 
o La suppression du goudron contenu dans le gaz de synthese pour une utilisation 
dans les turbines a gaz ou pour l'obtention d'un gaz de synthese pur 
o Le nettoyage des gaz obtenus par la gazeification des dechets divers 
Plusieurs difficultes techniques sont relatees dans la litterature au niveau des deux 
reactions principales ayant lieu dans le gazogene. 
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Tableau 2.10: Difficultes relatives a la pyrolyse et a la gazeification [8] 
> nil \ sv 





Valorisation commerciaJe des sous produits de 
reactions : 
selon les criteres de I'industrie 
utilisation dans les industries p&rolieres 




Nettoyage des gaz et conditionnement: 
Conversion catalytique 
Nettoyage par condensation 
Nettoyage sans condensation 
Precedes a haute temperature 
Elimination et/ou valorisation du goudron : 
Comprehension de la chimie du goudron 
cassage du goudron par precedes chimiques, 
physiques 
Design du gazeificatcur (grosseur vs puissance & intrants, 
debits, conditions optimales de fonctionnement) 
Cqnditionnernent du combustible : sechagc, broyage, 
separation des elements indesirables 
Utilisation et synthese du gaz de synthese : 
Obligations en termes de decontamination 
Separation des gaz 
Composition du gaz 
Integration entre les precedes chimiques 
Automatisation des precedes : controlc et capteurs. 
2.8 Les avantages et les inconvenients de la gazeification 
Les technologies de gazeification ont fait l'objet d'un interet croissant ces dernieres 
dans les pays industrialisees. En effet, plusieurs facteurs reunis, tels que la demande 
croissante en energie et la protection de l'environnement justifient l'interet envers cette 
technologic Les projets de gazeification comportent des avantages et inconvenients au 
niveau socio-economiques et techniques. 
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2.8.1 Aspects socio-economiques 
L'implantation d'un projet de gazeification apporte de nombreux benefices sociaux au 
plan de l'economie locale, la gestion des dechets, la sante publique et la gestion des 
forets et des cultures. Le tableau 2.11 resume quelques benefices socio-economiques 
qu'apporte une technologie de gazeification a une communaute. 
Tableau 2.11: Aspects socio-economiques [13] 
Creation d'emplois directs : ccntrale de gazeification. 
lechniciens, operateurs, ingtinieurs 
Creation d'emplois indirccts : transport de la matierc premiere, 
culture de la biomasse 
Meilleure gestion des matiercs residucllcs; detournement de 
celles-ci des sites d'enfouissement 
Remplacement des incinerateurs : diminution des polluants 
atmospherique, plus grande efficacitc energetique 
Chauffage urbain : chauffage des batiments a moindre couts 
Meilleure gestion des f'oreLs et des cultures 
2.8.2 Aspects techniques 
Le tableau 2.12 resume les avantages et inconvenients de la gazeification de la biomasse 
au niveau technique. 
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Tableau 2.12: Avantages et inconvenients de la gazeification de la biomasse [16] 
\\jnl;i^ts | liK'oincnii'iils 
Efficacite du procede plus efficace que la combustion directe Apparition de goudron sur les pieces du sysieme. Le goudron 
du combustible original: plus d'energie est extraite du est urt probleme majeur et lcs technologies pour reliminernc 
combustible. sont pas encore au point. 
Elimination des dechets municipaux : procede plus propre et N6cessite de nettoyer le gaz produil si celui-ci doit etre 
plus efficace que l'incineration. Permet de reduire la quantite refroidi pour eviler la condensation du goudron 
de dechets allant dans les depotoirs. 
Le syngaz peut etre brule dircctement dans les moteurs a Le pouvoir calorifique du gaz obtenu est relativemenl faible. 
combustion par combustion directe ou co-combustion. soit 12% de celle du gaz naturel 
Dans un cycle combine de gazeification (1GCC), la La combustion du syngaz produit par la gazeification produit 
production d'energie electrique est plus grande que pour la du dioxyde de carbone. Des technologies de captage peuvent 
production par les centrales conventionnelles au charbon. done etre necessaire dans le cas d'un projet a « zeYo emission 
de C0 2 » . 
Le syngaz peut-etre utilise pour produire une multitude de La culture intensive des terres pour la production de biomasse 
produits chimiques a haute valeur ajoutee ($) peut etre dommageable (engrais, stres environnemental, 
appauvrissement des sols, cultures uniques, etc) 
Le syngaz peut etre converti en combustible synthetique via L'energie de la biomasse est dispersee sur de larges surfaces; 
les precedes Fischer-Tropsch (similaire au diesel) et Sabatier necessite de grandes surfaces de cultures pour la production 
(methane). d'energie a grande echelle 
Les residus de reaction, les cendres, sont propres (si Si la source d'approvisionnement est a une distance au-dela 
biomasse=bois) et peuvent etre utilisees comme fertilisants. de 100 km, le rapport energie necessaire pour le transport / 
energie disponible devient grand. 
Les intrants peuvent etre des materiaux qui ne sont Le coiit de production de l'energie demeure plus grand que 
generalement pas des combustibles utiles (biomasse, dechets pour les energies fossiles. 
organiques). 
La gazeification peut etre utilisee a l'echelle industrielle pour La gazeification des dechets peut faire perdre l'interet pour le 
produire de l'electricite. recyclage et la reduction des dechets. 
La biomasse en tant qu'intrant dans le procede est la premiere Source d'energie locale seulement, l'energie produite ne peut 
source en importance en termes de quantite et d'accessibilite. etre exportee. 
La gazeification de la biomasse est considerce comme une Le coin" de production depend fortement du cout de la matiere 
des voies lcs plus prometteuses permettant d'atteindre les premiere, 
exigences du protocole de Kyoto. 
La gazeification de la biomasse permet de fermer le cycle du La maturite de la technologie en fait des projets a hauts 
carbone : la gazeification de la biomasse ne produit risques qui necessitent des investissements publics, 
davantage de C02 dans l'atmosphere puisque le C02 g6nere 
provicnt du carbone emmagasine par la biomasse. 
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Combine avcc un autre combustible, la gazeification de la 
biomasse permet de remplacer le combustible fossile par le 
gaz synthetique, pendant la periode ou la biomasse est 
disponible. 
La gazeification pourrait etre un moyen de valoriser les forets 
et les terres du Quebec. 
La biomasse est uniformemcnt repartie sur le territoire : 
facilite d'approvisionnement. 
Residu solide plus stable que celui de l'incineration. 
Les infrastructures d'approvisionnement en biomasse ne sont 
pas encore en place: necessite de politiques claires en matiere 
de gestion de la biomasse. 
Meconnaissance du public envers la technologie; souvent 
confondueavec l'incineration. 
Pas de legislation pour la gazeification; confusion quant aux 
limites d'emission. 
Le proc&ie exige un taux d'humidiie' entre 15-30% pour la 
biomasse. 
Les matieres organiques doivent etre triees et broy^es. 
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3 Modelisation de la gazeification de la biomasse en lit 
fluidise 
3.1 Revue de litterattire 
La gazeification en lit fluidise est un procede comportant de nombreux phenomenes 
qu'il convient de prendre en compte dans l'elaboration de modeles mathematiques. De 
nombreux phenomenes importants ont lieu : 
Hydrodynamique de fluidisation ; 
Cinetiques de reaction en phase gazeuse ; 
Cinetiques de reaction gaz-solide ; 
Transferts de matiere ; 
Melange des particules dans le lit; 
Echanges de chaleur; 
La modelisation s'avere done le seul moyen de resoudre les systemes complexes etant 
donne le nombre de variables impliquees. De plus, le fait d'utiliser une simulation qui 
gen ere de 1'information decrivant le comportement avec un degre raisonnable de 
deviation par rapport aux conditions reelles d'operation est un avancement considerable 
dans la comprehension des phenomenes impliques et de la coherence de la structure 
mathematique utilisee. 
D existe quelques modeles mathematiques tentant de simuler les phenomenes impliques 
dans un lit fluidise dans lequel surviennent des reactions de gazeification. Chacune de 
ces classes de modeles decoulent d'hypotheses simplificatrices et presentent divers 
degres de precision, des limites, avantages et inconvenients. Les modeles plus 
complexes proviennent dans tous les cas de modeles simples qui ont ete raffines au fur 
et a mesure que les experiences ont ete realisees. 
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Tous les modeles sont composes d'equations phenomenologiques basees sur des 





La modelisation s'appuie sur la mise en equation des phenomenes physiques impliques 
et ceux-ci sont reproduits a l'aide de modeles phenomenologiques bases sur les: 
Equations fondamentales de la thermodynamique (masse, energie, quantite de 
mouvement); 
Equations constitutives basees sur des correlations empiriques ou semi-
empiriques. 
La combinaison de ces equations mene generalement a une modelisation valide des 
phenomenes impliques. Cependant, la modelisation est limitee aux intervalles de 
validite des equations constitutives. 
Les grandes classes de modeles [17] sont les suivants : modeles d'equilibre, modeles 0-
D, 1-D, 2-D, 3-Detn-D. 
Les modeles d'equilibre impliquent que le reacteur opere en regime permanent mais 
ceux-ci impliquent que le reacteur ait les memes conditions le long de l'axe du reacteur, 
ce qui n'est pas le cas en condition reelle d'operation. Certaines etudes [18, 19] font etat 
de resultats concluants en utilisant cette approche. Cette methode consiste a minimiser 
1'energie libre de Gibbs afin de determiner l'equilibre des reactions chimiques 
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impliquees. Li [19] (2000) a developpe un modele permettant de determiner la 
concentration des gaz dans le reacteur pour deux types de charbon. Cependant le 
modele ne prend pas en compte la presence des particules et l'hydrodynamique du lit 
fluidise. Le modele elabore par Nikoo (2008) integre un modele d'equilibre dans 
ASPEN [20]. Les resultats de simulation approchent de fa<jon qualitative les tendances 
observees dans les experiences. Le modele presente un ecart d'environ 15% par rapport 
aux valeurs experimentales. 
Les modeles a zero dimension (0-D) sont simples a mettre en oeuvre mais cependant 
l'equilibre n'est pas pris en compte puisque ceux-ci n'incluent pas les vitesses, 
temperatures ou profils de concentration ; ceux-ci conduisent done dans certains cas a 
des resultats errones et comportent de serieuses limitations dans 1'interpretation des 
resultats [21-23]. 
Les modeles a une dimension (1-D) represented une amelioration considerable par 
rapport aux modeles 0-D etant donne que ceux-ci ne necessitent plus les hypotheses 
d'equilibre et qu'ils prennent en compte les profils axiaux de temperature, de vitesse et 
de concentration [24]. Ces modeles donnent une quantite riche d'information qualitative 
et quantitative presentant un degre de precision acceptable [25-27]. 
Les modeles a deux dimensions (2-D) deviennent utiles lorsque des echanges 
importants de chaleur avec l'exterieur ont lieu [28] et lorsque la dimension radiale est 
non negligeable. Les echanges thermiques impliquent des differences de temperature 
pres des parois, ce qui se traduit par des compositions differentes par rapport aux 
modeles 1-D. Cependant, etant donne la faible epaisseur de la couche limite, le fait de 
negliger la faible variation radiale de temperature s'avere etre une approximation valide 
qui ne justifie pas l'utilisation d'un modele 2D pour un reacteur isole. 
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Les modeles en trois dimensions (3-D) sont surtout utilises pour les geometries 
complexes et les mouvements complexes des gaz et dans l'etude de divers types de 
regime de fluidisation et d'alimentateurs tels que les pulverisateurs [29]. Ce type de 
modele est complexe a resoudre puisqu'il necessite de resoudre les equations de Navier-
Stokes et de prendre en compte toutes les conditions aux frontieres propres a la 
geometrie complexe. Le niveau de detail obtenu n'est pas d'une grande utilite dans 
1'operation des reacteurs industriels. Cependant, ils permettent une meilleure 
comprehension des phenomenes d'echange. Grabner (2007) a modelise les trajectoires 
et les flux des particules de charbon, les profils de reactions chimiques en trois 
dimensions pour un reacteur a lit fluidise [30]. La modelisation en trois dimension a ete 
utilisee par Yang (2004) pour etudier la gazeification sous-terraine des mines de 
charbon [31]. Sadaka (2002) a demontre l'importance du nombre de points d'entree 
d'air et la presence de plumes a haute temperature pres des entrees d'air pour les 
combustibles a grande volatilite [32]. Oevermann (2009) a realise un modele elabore 
permettant de simuler dans l'espace et dans le temps la gazeification du bois dans un lit 
fluidise a bulles [33]. Le modele prend en compte les phases chimiques, les reactions de 
pyrolyse et de gazeification des particules individuelles ainsi que les transferts de masse 
et d'energie entre les phases solides et gazeuses. 
Les modeles a n dimensions (n-D) integrent generalement le temps. Bien que la plupart 
des reacteurs fonctionnent en regime permanent, 1'information temporelle peut-etre utile 
pour determiner les changements ayant lieu dans le reacteur lorsque celui-ci demarre ou 
s'arrete. 
De par les avantages mentionnes, la litterature fait etat d'une quantite importante de 
modeles 1-D presentant des adaptations particulieres en fonction des types de 
biomasse a traiter et divers degres de raffinement. Plusieurs modeles a une dimension 
prenant en compte les cinetiques de reaction et l'hydrodynamique ont ete proposes afin 
de simuler les phenomenes ayant lieu dans un lit fluidise a bulles. L'utilisation d'un 
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modele ID a ete initialement utilisee par Buekens (1985), cependant l'hydrodynamique 
n'est pas prise compte [34]. Kunii et Levenspiel (1991) font etat d'une liste exhaustive 
et detaillee des modeles hydrodynamiques ayant lieu dans un reacteur a lit fluidise [35]. 
Plusieurs modeles ont par la suite tente d'integrer les cinetiques de reaction et 
l'hydrodynamique. L'approche mathematique la plus couramment utilisee est un 
modele a deux phases prenant en compte la presence des bulles (phase bulles) au travers 
du lit (phase emulsion). Parmi les modeles a deux phases, deux ont retenu 1'attention, 
soit le modele a bulles de Kunii et Levenspiel (1991) et le modele d'assemblage de 
bulles propose par Kato et Wen [35, 36]. Cette approche est detaillee explicitement dans 
divers ouvrages [7, 37, 38] et plusieurs etudes font etat de resultats reproduisant assez 
fidelement les conditions experimentales [39, 40]. Hamel et Krumm (2002) ont utilise 
cette approche pour simuler plusieurs types de reacteurs operant dans diverses 
conditions [41]. Ce type d'approche a permis de predire avec succes la composition du 
gaz de synthese pour des combustibles autres que la biomasse [42]. 
La validite des cinetiques de reaction a ete etudiee par Corella et al. (2001) [43]. Ces 
derniers ont integre dans leur modele la gazeification a la vapeur. Une revue de 
litterature approfondie des cinetiques de reaction pour les reactions C + O2, C + H20 et 
C + CO2 a ete realisee par Di Blasi (2009) qui a fait etat de cinetiques de reactions tres 
differentes en fonction du type de biomasse et des conditions thermodynamiques [44]. 
De Souza-Santos (1987) a developpe un modele complet et largement documente 
reproduisant avec une bonne precision les resultats experimentaux [17]. Ce modele est 
utilise pour simuler un lit fluidise et est disponible en version commerciale. Des 
modeles integrant les reactions de sechage, pyrolyse, d'oxydation et de gazeification ont 
ete proposees [7, 45, 46]. Cependant il a ete demontre que les reactions de pyrolyse et 
de sechage ont lieu avant que la biomasse n'entre dans le reacteur [7, 26, 47, 48]. Ainsi 
les conditions initiales du modele ont une base experimental et proviennent de la 
composition des gaz issus de la volatilisation. 
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La modelisation du melange des particules a un impact sur les reactions et plusieurs 
approches ont ete proposees. Deux approches ont ete largement utilisees avec un assez 
bon degre de precision ; le melange par diffusion initialement introduit par May (1959) 
[49] et le melange a contre-courrant (CCBM) [49-51] initialement introduit par Van 
Deemter (1967) [52]. Une troisieme approche, la methode de Soo (1989) a ete utilisee 
avec succes par De Souza-Santos (1989) [53]. Cependant, cette derniere methode est 
beaucoup plus compliquee a mettre en ceuvre mais elle s'approche davantage des taux 
de circulation de particules observes en pratique. Une etude comparative a permis de 
demontrer que le modele CCBM et celui par diffusion donnent des resultats fiables et 
similaires. Cependant le modele CCBM est plus robuste que celui par diffusion car il est 
une representation phenomenologique du melange des particules. Radmanesh (2005) a 
etudie l'effet de la temperature sur le coefficient d'echange a l'aide de traceurs 
radioactifs et a demontre que celui-ci change en fonction de la temperature [51]. 
Radmanesh (2006) a integre dans son etude le modele CCBM couple avec le modele a 
deux phases [9]. Les resultats obtenus se rapprochent des resultats experimentaux. 
Peijun Ji (2008) a utilise avec succes la methode de Radmanesh dans un procede 
comprenant un lit fluidise, un reformeur de vapeur et une membrane water-gas-shift 
pour produire de l'hydrogene ultra pure par gazeification [54]. 
Les cinetiques de reactions ont ete largement documentees. Etant donne le role 
predominant de la reaction water-gas shift, Callaghan (2006) a realise une these de 
doctorat contenant une revue de litterature tres detaillee sur les differentes cinetiques de 
reactions et les modeles utilises [55]. 
Des etudes thermodynamiques permettant de determiner les bilans energetiques et les 
equations stoechiometriques empiriques permettent de determiner les rapports 
d'equivalence et les ratios necessaires de combustible par rapport aux debits d'agent 
fluidisant. Zhu (2005) [56] a verifie la relation empirique de Van Corven (2002) pour 
vingt-huit combustibles gazeux, liquides et solides et gazeux et a etabli une relation 
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empirique entre le pouvoir calorifique superieur et le coefficient stcechiometrique [57]. 
L'etude compare trois methodes differentes pour calculer le rapport d'equivalence. 
Channiwala (2002) a developpe une relation empirique permettant de determiner la 
valeur calorifique de combustibles solides, liquides et gazeux a partir de leur 
composition elementaire respective [58]. Rao (2003) a realise une etude des bilans de 
masse, d'energie et d'exergie pour des dechets urbains et des copeaux de bois et a etabli 
les relations chimiques stcechiometriques de gazeification pour differents combustibles 
[59]. Les predictions de son modele approchent avec un bon niveau de precision les 
resultats experimentaux. L'etude thermodynamique detaillee permet de quantifier les 
sources d'inefficacite et d'irreversibilites dans le procede. D'autres etudes ont permis de 
determiner les parametres d'evaluation de la performance des reacteurs [60-62]. 
3.2 Problemes 
La plupart des etudes s'interessent a des aspects particuliers de la gazeification et de la 
fluidisation. La plupart des recherches en gazeification ne touchent qu'a la gazeification 
du charbon et des residus agricoles mais peu s'interessent a la gazeification des copeaux 
de bois. De plus, peu de modeles proposes integrent le couplage de tous les aspects 
suivants pour la gazeification du bois : 
l'hydrodynamique a haute temperature ; 
cinetiques de reaction heterogenes et homogenes ; 
presence de deux phases (bulles et emulsion); 
melange des particules dans le lit; 
deux zones dans le reacteur : le lit de sable et une zone d'emportement; 
effet du rapport d'equivalence et de la valeur calorifique du gaz de synthese ; 
Etant donne le stade encore experimental de la gazeification, tres peu de donnees sont 
disponibles dans la litterature au niveau de la presence de polluants atmospherique dans 
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le gaz de synthese et aucune donnee n'est disponible quant au potentiel du bardeau 
d'asphalte en tant que combustible. 
3.3 Objectifs 
Compte tenu des lacunes dans la comprehension des phenomenes impliques dans la 
gazeification, l'objectif du projet de recherche est de developper un modele 
phenomenologique de simulation de la gazeification de la biomasse en lit fluidise a 
bulles. 
3.4 Methodologie 
La resolution des systemes d'equations differentielles non lineaires couplees aux 
equations d'hydrodynamique doit etre resolue a l'aide de Matlab et des librairies de 
fonctions de resolution des equations differentielles. Les resultats des simulations 
informatiques sont ensuite valides aux resultats experimentaux et autres etudes 
similaires. Le schema de realisation suivant illustre la methodologie experimentale 
employee. 
Revue de litterature des modeles 
existants 
Transcription du modele 
mathematique en langage Matlab 
Elaboration d'un modele simplifie 
base sur un reacteur de type PFR 
Ajout des equations 
hydrodynamiques 
T 




Comparaison avec la litterature 
Simi arite Non 
la litterature? 
Mise en place d'une interface 
utilisateur 
Adaptation du modele pour le 
reacteur pilote 
Oui 
Figure 3.1: Organigramme de realisation du modele informatique 
4 Description mathematique du modele 
.1 Organisastion du modele 
La resolution mathematique est realise selon la sequence suivante. 
CHARGEMENT DES PARAMETRES ET INITIALISATION 













PROFIL AXIAL DE COMPOSITION DANS LE LIT 









DEBITS (MODELE A 2 
PHASES) 





Figure 4.1 : Schema de resolution du modele mathematique 
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4.2 Hypotheses du modele 
E est necessaire de poser des hypotheses [9, 17] afin de simplifier la complexite du 
probleme : 
1. Le lit est compose de deux phases : une phase emulsion et une phase bulles ; 
2. Les bulles ne sont constitutes que de gaz, la fraction de solide est negligeable 
pour le lit fluidise a bulles ; 
3. Tous les solides sont dans la phase emulsion ; 
4. Le reacteur fonctionne en regime permanent. Les debits de gaz et de solide sont 
done constants ; 
5. Le reacteur de type PFR (plug flow regime) est utilise pour modeliser les flux de 
gaz dans chacune des deux phases dans le lit et dans la zone d'emportement. 
Une interface imaginaire est utilisee pour prendre en compte l'echange de 
matiere entre les deux phases dans le lit. La surface totale de cette interface est 
egale a la surface totale des bulles a un instant donne dans le lit; 
6. Le probleme est reduit a une dimension : les variations observees n'ont lieu que 
dans la dimension axiale ; 
7. Les termes de 2e degre dans 1'equation de transport ont ete negliges. En effet, les 
transferts de masse par diffusion et le transfert d'energie par conduction sont 
negligeables par rapport au terme de convection ; 
8. La composition des particules dans le lit est consideree comme etant homogene. 
Le flux de particules est assez eleve pour justifier cette assomption ; 
9. Le carbone est assume comme etant le seul constituant des particules solides ; 
10. La pyrolyse [7] est consideree comme ayant lieu instantanement dans la zone 
d'alimentation. Consequemment, la condition a la frontiere a l'entree du lit est 
egale a la composition issue de la pyrolyse. 
11. Le lit est considere isotherme. Une bonne isolation du lit et un bon melange des 
particules justifie cette hypothese. 
12. Le melange des particules dans le lit est modelise par le modele CCBM. 
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13. Le changement de la morphologie des particules dans le lit n'affecte pas le 
coefficient de transfer! de masse Kw. En effet, ce coefficient est davantage 
affecte par l'hydrodynamique et la grosseur des particules. 
14. La phase emulsion est dans les conditions de fluidisation minimale au niveau du 
distributeur. En effet, le modele a deux phases implique que la phase emulsion 
est dans les conditions de fluidisation minimale {£e—£mf)- Cependant, des 
etudes [35, 63] ont demontre que la phase emulsion s'ecarte des conditions 
minimales de fluidisation a mesure que la distance augmente par rapport au 
distributeur. Le modele a deux phases est done abandonne au-dela de la zone du 
distributeur. 
4.3 Vitesses critiques de fluidisation 
Le regime du lit fluidise a bulles survient lorsque le debit de gaz excede le debit 
necessaire pour soulever le poids du lit. En d'autres mots, lorsque la vitesse du gaz 
depasse la vitesse critique appelee vitesse de fluidisation minimale (wm/), le lit se 
comporte comme un liquide. La force de trainee exercee par le fluide sur le lit de 
particules s'ecrit: 
FD = APA = AL(1 - e)(pp - pG)g Eq. 1 
Ou A et L sont la section et la hauteur du lit, respectivement. Sachant la difference de 
pression de part et d'autre du lit, la porosite du lit peut etre determinee en isolant le 
terme de porosite e. 
La vitesse minimale de fluidisation s'obtient en isolant le terme umf dans la definition 
du nombre de Reynolds : 
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Remfng 
Le nombre de Reynolds a la vitesse minimale de fluidisation s'ecrit [35, 64, 65] : 
Remf = ^EM = [a2 + a 2 N a r ] 2 _ a i E q 3 
Ou a} et ci2 sont donnes par 27.2 et 0.0408. Le nombre d'Archimede est donne par : 
3 
" P 
Ou dp est le diametre moyen des particules et peut etre egal au diametre d'ouverture du 
tamis et // est la viscosite dynamique moyenne du melange gazeux [66] du a la 
presence de reactions chimiques qui impliquent une non uniformite axiale de la 
viscosite dynamique du gaz (en 1'absence de reactions chimiques, une viscosite 
dynamique constante peut etre assumee). La presence de nombreux types de particules 
(sable, biomasse, catalyseurs, etc.) implique une masse volumique moyennepp. 
Selon le diametre des particules, quatre groupes de lits fluidises a bulles sont definis 
(voir table A1.3 dans [67]). Pour les groupes B et D, l'exces du debit de gaz implique 
1' apparition de bulles a la base du lit et le volume de celles-ci augmente lors de leur 
ascension vers la surface du lit. La suspension gaz-solide autour des bulles dans le lit est 
appelee la phase emulsion. La vitesse superficielle du gaz dans cette phase est du meme 
ordre que la vitesse minimale de fluidisation umf. La porosite a vitesse minimale de 
fluidisation est emf. Le lit fluidise a bulles du groupe A ne commence pas a buller 
lorsque la vitesse superficielle U excede umf, celui-ci prend plutot de l'expansion 
jusqu'a ce que la vitesse atteigne une autre valeur critique appelee vitesse minimale de 
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bulle, umb. Cette vitesse est donnee par la relation d'Abrahamsem et Geldart (1980) 
[67]: 
u u = 2 07e0716F(d ) M^—I Eq. 5 
Ou F est la fraction de particules dont le diametre moyen est inferieur a 45 pm, dp est le 
diametre moyen des particules (diametre d'ouverture du tamis), pg est la densite du gaz 
en kg/m3 et /J est la viscosite dynamique du gaz en kg/ms. 
4.4 Hydrodynamique de fluidisation 
Le reacteur a lit fluidise contient des particules solides et des gaz. La formation des 
bulks au niveau du distributeur et qui grossissent en montant a un impact sur 
1'hydrodynamique et les reactions chimiques. La figure 4.2 illustre le phenomene (a) 
ainsi que la partie du volume occupee par la phase bulle et la phase emulsion. 













z = 0 
a) b) 
Figure 4.2 a) Phenomene des bulles dans un lit fluidise. b) Distribution axiale du 
volume des deux phases. 
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4.4.1 Description du modele a 2 phases 
Le schema suivant illustre le concept du modele a deux phases a une dimension, lequel 
presuppose un echange entre les deux phases au niveau d'une interface imaginaire entre 


















Figure 4.3: Schema conceptuel du modele a deux phases presentant le volume 
occupe par les deux phases a une hauteur donnee. (a) Coupe axiale du modele a 
deux phases (b) Coupe radiale du modele a deux phases presentant les deux 
surfaces occupees par les deux phases. 
Le modele tente de resoudre sur l'axe z les debits massiques de gaz de la phase 
emulsion (FE) et la phase bulle (FB) pour chaque composant i. La conservation du debit 
molaire implique que le debit de gaz en tout point sur l'axe z est distribue entre la phase 
emulsion et la phase bulle : 
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Fg = Fe+ Fb Eq. 6 
La fraction molaire de chacune des deux phases est donnee par : 
F 




yh=~ Eq. 8 
Fs 














+yi,b) Eq. i i 
A une hauteur donnee, il est possible de determiner la composition du gaz. Cette 
composition est utilisee pour determiner la condition a la frontiere pour le calcul des 
equations pour la zone de desengagement. La fraction molaire d'un constituant /' dans le 
melange gazeux s'ecrit: 
F,, + F,„ v „ 
y,g = " ' Eq. 12 
Fg 
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En base molaire, la densite moyenne du gaz et la densite du gaz dans les deux phases 
s'ecrit: 
P 
C = Eq. 13 
* RT 
Ce=Cgye Eq. 14 
Ch=Cgyh Eq. 15 
Pour un compose specif!que i, les relations precedentes s'ecrivent: 
C,g=Cgy.g Eq. 16 
Ci,e=Cgy,,e Eq. 17 
CiJb=CgylJt Eq. 18 
En base massique, la densite pour un gaz / dans le melange gazeux, la phase emulsion 




M, = c,,sMi E q - 1 9 
Pu=Csyi,eM,=CheM, Eq. 20 
P,,h=CgyiJMi=CitbMi Eq. 21 
La vitesse superficielle moyenne du gaz ainsi que les vitesses superficielles du gaz dans 
les deux phases s'ecrivent: 
Fg 
u„ =—— Eq. 22 
C*S 
Fh 
Uh = — Eq. 23 
F 
Ue = '— Eq. 24 
C.S., 
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Les equations precedentes demontrent qu'a mesure que le volume occupe par les bulles 
augmente, plus la surface occupee par les bulles (Sb) augmente a une hauteur donnee et 
done plus la vitesse superficielle dans la phase bulles diminue. En contrepartie, la 
vitesse superficielle dans la phase emulsion augmente. Puisque le diametre des bulles 
augmente a mesure que celles-ci montent dans le lit, la surface occupee par les bulles 
augmente tandis que celle occupee par la phase emulsion diminue. Les relations 
suivantes definissent le changement de surface selon z pour les deux phases : 
S 
S £ = - — Eq. 25 
J fcexp 
SB =S-SE Eq. 26 
Oufbext est le facteur d'expansion du lit. 
4.5 Expansion du lit 
Le facteur d'expansion du lit renseigne sur le ratio entre le volume du lit a une vitesse 
du fluide donnee et le volume du lit a la vitesse de fluidisation minimale. Puisque la 
section du lit reste constante, alors il est possible d'ecrire la relation empirique [68, 69] : 
0.083 
7G H{u) . \.032(u-umfY
51 pi 
Aexp - TTT \ - ! + 0.166 0.063 ,0.445 dD < °-0635 E 9 - 2 7 
H\Umf! PP Um{ dD 
= H(u) 14.3U(u-uJ™dP™pl 
WJ + Pcm»T 
0.376 
Aexp = i r n = 1 + Jm 0.937 r do ± 0.0635 Eq. 28 
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4.6 Bulles 
Le diametre d'une bulle en fonction de z est donne par la formule suivante [70] : 
dh{z) = dhmair{dh^x-dhmy
U^ Eq. 29 
Ou dB,min est le plus petit diametre d'une bulle et correspond au diametre de l'orifice au 
niveau du distributeur et dBmax correspond au diametre maximale de la bulle apres quoi 
la bulle eclate. Ces diametres sont donnes par : 
Eq. 30 
Eq. 31 
D est alors possible de connaitre la vitesse de la bulle au fur et a mesure de sa montee en 
tout point sur l'axe [35] : 
dh,ma = 2.59g^[s(»-»mf)} 





 umf + °-
7! H&h Eq-32 
4.7 Porosite 
La porosite dans le lit est donnee par le rapport entre le volume de gaz dans le lit et le 
volume total du lit [69]: 
£ = — Eq. 33 
V 
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Le volume total du lit s'ecrit: 
v=vb+ve Eq. 34 
La porosite de la phase emulsion ou la fraction volumique de gaz contenue dans la 






La fraction volumique de solides dans la phase emulsion s'ecrit done 1-6^. 
La fraction volumique des bulles dans le lit est le rapport du volume total occupe par les 
bulks par rapport au volume du lit: 
V 
bulles 
£b = v 
Eq. 36 
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Le volume total de gaz dans le lit s'ecrit: 
v. = vb+vf g-e Eq. 37 
Or, on peut ecrire : 
-V»Ja.e_ J9,eVe_ _,_ Ve _ V - Vb = eb + £e(l-sb) 
De sorte qu'il est alors possible de reecrire la relation de la porosite dans la phase bulle 







En 1'absence d'une relation universelle entre la porosite et la sphericite <j>A, la porosite a 






Cette relation reste valide dans les conditions d'operation typiques d'un lit fluidise [71]. 
La determination de la sphericite est determinee en laboratoire mais en 1'absence de 
donnees experimentales, la valeur de 0.7 peut etre utilisee pour les melanges en regime 
permanent. 
Puisque le volume de la phase emulsion change, alors la porosite de cette phase selon 
l'axe du reacteur change. L'hypothese du modele implique qu'a la base du lit, la 
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porosite de la phase emulsion est egale a la porosite a la vitesse de fluidisation 
minimale : 
^E,z=0 Sn/, .-=0 Eq. 40 
La porosite de la phase emulsion selon l'axe du reacteur est decrite par la correlation 






Les relations precedentes et la definition du facteur d'expansion du lit permettent alors 
d'ecrire : 
Vr . \-£. 
e = -^ = \ — 
V /« exp 
Eq. 42 
4.8 Coefficient d'echange de matiere entre les deux phases 
Le gaz circule entre la phase emulsion et la phase bulle. Le flux de gaz est proportionnel 
a la concentration dans chacune des deux phases et est relie par un facteur de 
proportionnalite [72] : 
2u f I D £ fuh 
A - „ = — ^ + 6.77 ' * mf " d\ 
Eq. 43 
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4.9 Zone d'emportement 
Les bulles qui eclatent a la surface du lit emportent avec elles des particules et celles-ci 
sont ejectees vers le haut en raison du transfert de quantite de mouvement et les forces 
de trainee. Une zone, appelee zone d'emportement (figure 2a) permet aux particules 
d'etre ejectees. Les particules ou groupes de particules subissant une force de trainee 
inferieure a la force de gravite retournent dans le lit. Le flux de particules diminue done 
exponentiellement le long de l'axe du reacteur. A une certaine distance du dessus du lit 
appelee hauteur de desengagement, une fraction negligeable de particules retourne au lit 
et le taux de particules qui continuent au-dela de cette distance est appele le taux 
d'elutriation. Les particules ayant une vitesse terminale (voir annexe 2 pour le calcul de 
la vitesse terminale) inferieure a la vitesse superficielle retournent au lit. Les autres 
particules sont entrainees avec le gaz et sont generalement separees dans un cyclone. 
4.10 Bilans molaires 
4.10.1 Lit fluidise 
Dans un reacteur de type PFR, on considere un element infinitesimal dz, dans lequel on 
effectue un bilan de matiere. Cet element se divise en une phase emulsion et une phase 
bulles. La figure 4.4 illustre 1'element infinitesimal ainsi que la surface de 1'interface 
occupee par les deux phases a une hauteur z donnee. Cette surface correspond a la 




-4— dVb dVe 
^4 - b-
• * • ® • 
• • • • 
• • • • 
dz 
phase bulks phase emulsion 
c) 
Figure 4.4: Element infinitesimal dz et surfaces occupees par les deux phases. 
Le traitement mathematique des gaz dans les deux phases est similaire ; un terme de 
reactions gaz-solide est cependant present dans la phase emulsion etant donne la 
presence de particules dans cette phase (hypothese 3). La formulation du probleme 
debute par 1'approche du reacteur PFR en regime permanent. Pour la phase bulles, dans 
un element infinitesimal de volume dVb dans lequel seules des reactions j en phase 




ViJRJ Eq. 44 
gh 
Pour la phase emulsion, la relation s'ecrit: 
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dV.. Rh0m+Ke, = Z
V ^ + Z V , ^ Eq. 45 
K-8 
Les elements infinitesimaux de gaz dans les deux phases peuvent s'ecrire, en utilisant 
les relations 36 et 38 : 
dVgb = dVh = d{ehV) = £hdV = £hSdz Eq.46 
dVge=d[eeVe] = dl£e{l-Vh)] = d[ee{l-£h)v] = ^-£h)dV = ^-£h)Sdz 
Eq. 47 








De la premiere loi de Fick, la difference de concentration entre les deux phases implique 
qu'un flux massique J (ou terme d'echange) entre les deux regions a lieu au niveau de 
l'interface entre les deux phases. Par convention, le flux de matiere est entrant dans la 
phase bulle et sortant dans la phase emulsion. La conservation de la masse implique que 











Ainsi, ce terme s'ajoute aux equations 48 et 49 : 
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dF S 
-^- = ebR^+ebJ-^ Eq. si 
dV Vh 
dF S 
- ^ = £e{l-eh){Rhom+Rj-ehJ-f- Eq. 52 
dV Vh 
Ou le flux de matiere J entre les deux phases est defini selon la loi de Fick en ID: 
j = -DV<E> = -D{Ch - C. $ - = DCg{ye-yh)^- Eq. 53 
Pour fins de coherence avec la notation generalement employee dans la litterature, le 
terme de diffusion D est remplace par le terme d'echange entre les deux phases KBE-
Ainsi, les equations a resoudre s'ecrivent: 
dF h 
—^ = ^ A o m + £hKBECg [ye - yb) Eq. 54 
dF, 
- ^ = £e{l-£„ ){Rhom + Rhel) + £bKBECg {yh - ye) Eq. 55 
En utilisant les relations 23 et 24, le differentiel du debit molaire s'ecrit: 
dFgh=d{uhChSh) Eq. 56 
dFse=d{ueCeSe) Eq. 57 
En substituant les termes dans les equations differentielles 51 et 52 : 









dVH, {l-£h)Sdz {\-£h)dz {\-£h)dz dz 
Eq. 59 





gh = ^ dM=^A^+e (^ _ yh) 
dz 
horn Eq. 60 
= £^-£h)^~ = ^-£Mom+Rj + £hKBECg{yh-ye) 
dz 
Eq. 61 
Les equations 54 et 55 peuvent etre exprimees pour chacun des constituants : 
dF 
dV 
u* = £ k ^ ^ = £h^VlJRJ+£hKBECg(y,^yJ -b 
dz g-g 
dV dz yg^ ,_, J 
Eq. 63 
Un exemple de calcul est fourni en annexe 2. 
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4.10.2 Conditions aux frontieres 
La theorie du modele a deux phases implique que, a la base du lit, la vitesse de la phase 
emulsion correspond a la vitesse minimale de fluidisation : 
ue,z=0 - umfyZ=o Eq. 64 
II est alors possible, en utilisant l'equation 24, de trouver le debit molaire du gaz dans la 
phase emulsion : 
Fgt,z=0 =Umf,z=oPeSE E q . 6 5 
La composition du gaz au niveau du distributeur (z = 0) du gazogene est connue et est la 
meme pour les deux phases : 
Wge,i,z=0 = Wgb,i,z=0 = Wg,i,z=0 Eq. 66 
D est alors possible de determiner les debits massique pour la phase emulsion et la 
phase bulle, en utilisant l'equation 11 : 
Fi,e,z=0 = FeiZ=o Wgxz=0 Eq. 67 
Fi,b,z=o = ( Fg,z=o - FeyZ=o ) wgj>z=o Eq. 68 
4.11 Zone d'emportement 
Dans la zone d'emportement, la fraction volumique de particules n'est pas prise en 
compte dans le calcul. Ainsi, seules les reactions gazeuses ont lieu, de sorte que 
l'equation du bilan molaire s'ecrit: 
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— = / vnRi Eq. 69 
dV ^ ' J 
4.11.1 Conditions aux frontieres 
La condition a la frontiere pour cette equation est donnee par le debit molaire des gaz 
sortants au dessus du lit: 
*Wo = Xf̂ w* + / w ) E*70 
«-« 
Ou z' represente la hauteur dans la zone de desengagement (z'=0 represente l'interface 
entre le lit et la zone de desengagement). 
4.12 Modele du melange des particules 
Dans le reacteur, les particules subissent un mouvement ascendant ou descendant. En 
effet, celles-ci sont poussees vers le haut du a la force de trainee engendree par le flux 
du gaz de fluidisation. Le mouvement descendant est quant a lui engendre, entre autres, 
par la conversion des particules qui entraine une diminution de leur taille; celles-ci ont 
alors une vitesse terminale inferieure a la vitesse U(z) et retournent dans le lit. De plus, 
la vitesse nulle pres des parois du reacteur entraine un profil de vitesse radial; la plus 
faible vitesse pres des parois du reacteur permet aux particules dont la vitesse terminale 
est inferieure a la vitesse minimale de fluidisation de redescendre. 
L'etude suivante reprend en detail le modele CCBM pour un melange de particules 
subissant des reactions chimiques et tente de valider l'approche de Radmanesh [51] Ce 
modele a deux phases prend en compte la presence d'un flux de particule ascendant (1) 
et descendant (2) ainsi que d'un echange entre ces deux phases par l'entremise d'un 
coefficient de transfert Kw du a une difference de concentration des particules. La 
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resolution du probleme dans Matlab est expliquee en annexe 3. Le modele debute par 











1 u2C2fi 2\z 
Figure 4.5: Modele CCBM. Element infinitesimal dz. Un gradient de concentration 
entre la phase ascendante et descendante entraine un echange de matiere entre les 
deux phases. 
La concentration de solides est une fonction du temps et de z- Les fractions volumiques 
/ ; et/2 de particules dans la phase ascendante et descendante sont respectivement 




/2 = l " / l Eq. 72 
Ou U] et u2 sont les valeurs algebriques des vitesses ascendantes et descendantes. La 
convention adoptee est qu'une entree de matiere est positive et qu'une sortie est 
negative. En 1'absence de reactions chimiques, le bilan de matiere sur une tranche dz 
s'ecrit: 
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• + *w( C l -C2JJ1 Eq. 73 at 3z 
a c 2 / 2 _ ^
C ^ + ^ ( C 2 - C 1 ) / 1 Eq. 74 
at az 
La forme des equations precedentes est celle de 1'equation d'advection et peut-etre 
resolue spatialement par un schema de resolution upwind d'ordre 2 et temporellement a 
l'aide d'une methode d'Euler d'ordre 2. Ce premier schema de calcul est specifique 
pour les classes de problemes dans lesquelles l'information se propage. La 
methodologie employee pour resoudre un tel probleme est expliquee en annexe 3. 
L'absence de flux de matiere aux limites du lit implique que les conditions aux 
frontieres sont les suivantes : 
ad(z=0,t) dC^z=H,t) n ^ nr 
~ = U Eq. 75 dz dz 
ac2(z=0,t) _ dC2(z=H,t) 
dz dz 
= 0 
D est important de noter que 1'absence de flux aux extremites implique alors qu'en z=0 
et en z=H, la matiere est echangee d'une phase a 1'autre. 
En prenant en compte le fait que la concentration varie due a la presence des reactions 
heterogenes, le terme de taux de reaction gaz-solide s'ajoute aux equations d'advection 
precedentes. 
dt dz 
9Cl ~ 9UlCl + KW(CX - C2) - ( S v „ c ^ J Eq. 76 
+ ^w(C2-C1)|-fSv,,c/?,j dCZ=_dvg2+Kw^2_Ci)if_{ y VcR_ , E q 7 7 
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En regime permanent, le systeme d'equation s'ecrit: 




ff2-(YjViCRlJ Eq. 79 
La concentration massique dans les deux phases est reliee a la conversion par les 
relations suivantes : 
C1=C ] .0(l-X1) = - ^ 5 - ( l - X 1 ) Eq. 80 
C 2 =C 2 , 0 ( l -X 2 ) = - ^ - ( l - X 2 ) Eq. 81 
Ces deux dernieres equations, substitutes dans les equations 78 et 79, permettent 
d'ecrire : 
^=^=«i-«-(l^) Eq. 82 
= Kw(C2-c1)f-[
y£\cRi
 E q- 8 3 f2S dz f2 dV 
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Le systeme a resoudre s'ecrit done : 
2*1 = A. 
dV Fli0 
dX2 _ f2 




La biomasse entrante dans le gazogene subit trois reactions importantes dans le 
gazogene: 
sechage pyrolyse reactions 
4.13.1 Sechage 
La biomasse entrante dans le gazogene contient un certain taux d'humidite. Lorsque la 
biomasse se trouve dans le systeme d'alimentation du reacteur, celle-ci subit des 
temperatures elevees a mesure qu'elle se rapproche du lit. Ainsi, il y a evaporation 
d'une partie de l'eau contenue dans la biomasse et celle-ci doit etre prise en compte par 
la modele. La quantite d'eau contenue dans la biomasse est mesuree a l'aide de la 
thermogravimetrie analytique et elle peut etre utilisee pour determiner la concentration 
volumique de vapeur d'eau presente lorsque la biomasse est inseree dans le reacteur. 
4.13.2 Reactions de pyrolyse 
Les reactions de pyrolyse ont lieu a des vitesses beaucoup plus grandes que le temps 
que prennent les particules pour se melanger dans le lit [73]. Ainsi les reactions de 
pyrolyse ont lieu avant meme que les particules n'aient eu le temps de se melanger au 
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lit. La concentration volumique des composes volatiles issus de la pyrolyse constituent 
les conditions initiales aux reactions subsequentes de gazeification z = 0. L'utilisation 
d'un modele cinetique des reactions de pyrolyse ne s'avere done pas necessaire dans le 
modele de gazeification. Des experiences de thermogravimetrie analytique et de 
chromatographic en phase gazeuse sont done necessaires pour determiner la 
concentration initiale des gaz de pyrolyse dans la zone ou est inseree la biomasse. 
4.13.3 Reactions de gazeification 
Dans le processus de gazeification, des reactions homogenes et heterogenes ont lieu et 
doivent etre traitees separement. Trois reactions sont predominates dans le processus 
de gazeification : 
- Reaction Boudouard : C+C02 ~>2CO 
- Reaction Eau-Gaz (water-gas): C+H20 -> CO+H2 
Reaction de conversion Eau-gaz (water-gas shift) : CO +H20->H2+C02 
4.13.3.1 Reactions heterogenes 
Les reactions heterogenes sont celles pour lesquelles les gaz reagissent avec les 
particules solides de char. Ces particules sont la matiere restante apres le sechage et la 
volatilisation des gaz. Elles sont essentiellement constituees de carbone qui reagit alors 
avec l'oxygene, l'eau et le dioxyde de carbone. Ces particules proviennent des reactions 
de pyrolyse. Les cinetiques de reactions pour differentes conditions et biomasses 




















































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































4.14 Pouvoir calorifique du combustible 
Le pouvoir calorifique superieur du combustible peut etre evalue par la connaissance de 
la composition elementaire et des resultats de la thermogravimetrie analytique. La 
relation empirique suivante est utilisee [56, 58] : 
PCS [kJ/kg] = 0.3491 [Cc] + 1.1783 [CH] + 0.1005 [Cs] + 0.1034 [C0] 
+ 0.0151 [CN] + 0.0211 [Cash] Eq. 86 
4.15Pouvoir calorifique du gaz de synthese 
Le pouvoir calorifique superieur du gaz de synthese peut etre evalue par la connaissance 
de la concentration de ses constituants (obtenu par chromatographie gazeuse). La 
relation empirique suivante est utilisee: 
PCS = 0.1275 [H2] + 0.1263 [H2] + 0.3982 [H2] [MJ/Nm
3] Eq. 87 
Ou [CO], [CH4] et [H2] sont les concentrations volumiques de CO, CH4 et H2 aux 
conditions standards. 
4.16 Rapport d'equivalence 
Le rapport d'equivalence 0 est defini comme etant le ratio air/combustible par rapport 
au ratio air/combustible pour la combustion complete du combustible. La variation de 
ce rapport donne lieu a des precedes pouvant etre classifies en trois classes : pyrolyse 
{(p = 0), gazeification (0.2 < cp < 0.5) et combustion (0 > 1). La qualite du gaz de 
synthese est fortement dependante du rapport entre l'apport en air et en biomasse. Ces 
deux derniers parametres de controle peuvent etre independamment controles dans le 
reacteur. Un apport trop faible en air engendre des problemes de reactions incompletes 
de gazeification, une trop grande quantite de char et une trop faible valeur calorifique du 
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gaz. A 1'oppose, un apport trop grand en oxygene engendre une plus grande formation 
de produits de combustion tel que le CO2 et H20 aux depends des gaz d'interets tels que 
H2 et CO. Le rapport d'equivalence est donne par : 
Ou : CA = rapport combustible-air 
CAst = rapport air-combustible pour combustion complete (stoechiometrique) 
SR = rapport stoechiometrique 
L'avantage d'utiliser ce rapport est qu'il demeure le meme selon que la masse ou le 
nombre de mole est utilise. De meme, des debits massiques ou molaires peuvent etre 
utilises. 
La difficulte du probleme reside a trouver le rapport stoechiometrique SR. II existe 
differentes methodes pour calculer ce coefficient et celles-ci sont detaillees dans Zhu 
(2005) [56]. L'equation suivante permet de connaitre le SR en sachant la composition 
elementaire du combustible : 
Si? = p + £ » - £ o ) ( 1 + ! ! ) ( i - ^ ) ^ Eq. 89 
V12 4 3 2 / V 2lJ \ 100/ 100 ^ 
II a ete demontre que la structure chimique peut etre negligee dans 1'evaluation du 
rapport stoechiometrique. Ce rapport varie lineairement en fonction du pouvoir 
calorifique superieur de la biomasse. Ainsi, l'equation suivante peut etre utilisee, de 
maniere equivalente, pour determiner SR, avec une erreur relative de 5% : 
SRst = 0.31 PCS Eq. 90 
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4.17 Resume du modele 
Le tableau 4.3 contient le resume des equations utilisees dans le modele. 
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H{u) _ , 1.032(M-M,n/)
05V ( 
; = ! + 0.166 0.063 j 0.445 
A7/' Umf a D 
0.083 
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Vitesse minimale de fluidisation 
Vitesse minimale des bulles 
Surface de la phase emulsion 
Surface de la phase bulles 
Facteur d'expansion du lit 
Diametre de bulle 
Diametre maximal de bulle 
Diametre minimal de bulle 
Vitesse de bulle 
Porosite de la phase bulle 
Porosite aux conditions mimales de 
fluidisation 
Porosite de la phasse emulsion 
Coefficient d'echange de matiere entre les 
phases 
Equation differentielle du debit molaire 
dans la phase bulles 
dV \f-a 
y- = ee{i-£bi ^ v : j R j + £VIJRJ + £hKBECe {yib - yu) Bilan de matiere dans la phase bulles 
X-J J 
dx1 = £_ 
dV Fh0 
^w(Ci-C2)-f X
V<,c^ J Bilan de carbone dans la phase ascendante 
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dX2 _ h 
dV ~ F, 2,0 
^w(£l — C2) H*A Bilan de carbone dans la phase descendante 
Le tableau 4.4 resume les equations permettant de connaitre les proprietes de la 
biomasse et du gaz de synthese. 
Tableau 4.4 : Resume des equations de proprietes de la biomasse et du gaz de 
synthese 
Equation Unites Nom 
PCS = 0.3491 [Cc] + 1.1783 [C„] + 0.1005 [Cs] 
+ 0.1034 [C0] + 0.0151 [CN] + 0.0211 [Cash] 
PCS = 0.1275 [H2] + 0.1263 [H2] + 0.3982 [H2] 
kJ/kg 
Pouvoir calorifique de la 
biomasse 
. . . . . 3 Pouvoir calorifique du gaz de 
MJ/Nm , v
 M fc 
synthese 
_ tCc CH C0\ / 79x / Cash\ 28.84 
\12 4 32/ V 21/V 100/ 100 









Ordinateur de controie 
Figure 5.1 : Schema du montage du gazogene experimental 
Le reacteur utilise pour les experiences de gazeification consiste en un lit fluidise fait en 
acier inoxydable et a une hauteur de lit et de zone d'emportement de 0.75 m et 0.9 m 
respectivement. Les diametres internes du lit et de la zone de desengagement sont de 
0.078 m et 0.15 m, respectivement. Le reacteur a trois regions de chauffage 
independantes qui sont controlees par un ordinateur pour ajuster la temperature de 
l'agent fluidisant, le lit et la zone d'emportement. Le profil de temperature peut etre 
mesure par un ensemble de 5 thermocouples disposes le long de l'axe du reacteur. Le lit 
consiste en des particules de silice ayant un diametre moyen de 333 pm et une densite 
de 2650 kg/m3. La vitesse minimale de fluidisation aux conditions standards a ete 
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mesuree a 0.08 m/s. Le temps de residence des gaz dans le reacteur est entre 2 et 4 
secondes. Cinq ports d'echantillonnage repartis le long de l'axe du reacteur permettent 
de determiner le profil de concentration du gaz. Les particules sont eliminees du gaz de 
sortie par l'utilisation d'un cyclone. Le goudron est elimine par condensation lors d'un 
bullage dans deux erlenmeyers remplis d'eau. La concentration des constituants du gaz 
de synthese peut etre determinee a l'aide d'un chromatographe en phase gazeuse 
(Varian micro-gc 4900) equipe d'un detecteur de conductivite thermique et de deux 
colonnes (Molecular Sieve et Porapak). La biomasse est introduite sur le dessus du lit a 
l'aide d'un alimentateur de biomasse et d'une vis d'Archimede motorisee (7 hp) 
permettant d'acheminer la biomasse jusque dans le lit et de controler le debit de celui-ci. 
Un systeme a vide est utilise afin de pomper le gaz de synthese depuis le port 
d'echantillonnage jusqu'au chromatographe en phase gazeuse. Un rotametre installe 
entre le chromatographe et la prise de vide permet de controler le debit de gaz de 
synthese preleve. La biomasse utilisee consiste en du bois de demolition compose de 
differentes essences de bois et dechiquete avec un diametre mo yen de 2 mm. L'agent 
fluidisant utilise est de l'air pressurise. Les conditions d'operation sont une temperature 
de lit de 800 °C et une zone d'emportement de 740 °C. 
5.2 Biomasse 
La biomasse utilisee pour realiser les experiences de gazeification et de caracterisation 
par thermogravimetrie analytique consiste en : 
Bois de demolition fourni par un site de recuperation et presentant trois niveaux 
d'humidite (sec, semi-humide et humide) 
2 types de bardeaux d'asphalte 
o Bardeau ayant une matrice en carton 
o Bardeau ayant une matrice en fibre de verre 
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5.3 Caracterisation de la biomasse 
5.3.1 Thermogravimetrie analytique 
La thermogravimetrie analytique (TGA) permet de mesurer, a l'aide d'une 
microbalance, la variation de la masse de l'echantillon en fonction de la temperature 
pour differentes rampes de chauffage. Cette technique, combinee a 1'analyse du gaz par 
chromatographie en phase gazeuse, permet de suivre revolution des gaz produits au 
cours du chauffage. Un agent oxydant est introduit dans la cavite tout en controlant son 




Figure 5.2 : Schema du montage du gazogene experimental 
Cette technique, aussi appelee « proximate analysis », permet de 
Determiner la fraction massique d'eau dans l'echantillon ; 
Determiner la fraction massique d'elements volatiles ; 
Determiner la fraction massique de cendres restantes apres la volatilisation 
complete; 
La composition des gaz issus des reactions de pyrolyse. 
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Selon que le gaz est de l'azote ou de Fair, il est possible d'etudier la pyrolyse ou la 
combustion. 
5.3.2 Mesures de granulometrie 
Un analyseur de particules a ete utilise afin de determiner la distribution de diametre des 
particules de sable. Le systeme permet de connaitre avec precision le diametre moyen 
des particules et leur ecart type. Cette donnee est importante puisque plusieurs 
parametres du modele utilisent le diametre moyen des particules. 
5.4 Analyse elementaire 
La composition elementaire (ultimate analysis) de la biomasse a ete determined a l'aide 
d'un appareil Fisons Instruments SPA, modele EA1108. Cet appareil permet de 
determiner quantitativement les proportions C, H, N, S dans une grande variete 
d'echantillons organiques et inorganiques purs (solides, liquides, huiles, etc.). Les 
donnees obtenues a l'aide de cet appareil sont ensuite utilisees pour determiner le 
pouvoir calorifique du combustible et realiser le bilan de masse sur tous les elements 
duquel decoulent le rapport d'equivalence et la quantite d'air necessaire pour atteindre 
les conditions de gazeification. La concentration massique en oxygene a ete deduite par 
soustraction; soit xo = 100 - xc - XH - XN - x$. Cette deduction est valable dans la mesure 
ou l'echantillon n'est constitue que des elements C, H, O, N et S. 
5.5 Mesure de la vitesse minimale de fluidisation 
La mesure de la vitesse minimale de fluidisation a ete realisee a meme le reacteur par 
l'observation de la difference de pression de part et d'autre du lit. Une jauge de pression 
mesure la difference de pression de l'air entre l'entree du reacteur et le dessus du lit. A 
mesure que la vitesse du fluide augmente, la pression augmente lineairement. En effet la 
difference de pression que subit le gaz provient de la force de trainee engendree par le 
gaz sur les particules pour soulever le lit. Lorsque la vitesse du gaz atteint la vitesse 
75 
minimale de fluidisation, il n'y a plus d'elevation de la perte de pression, et ce, meme si 
la vitesse du gaz augmente. Par cette technique, en sachant avec precision le debit 
volumique circulant, il est alors aise de connaitre la vitesse minimale de fluidisation a 
differentes temperatures. De plus, lorsque l'elevation du lit est mesuree en meme temps 
que la difference de pression, alors il est possible d'en deduire la porosite du lit. 
5.6 Mesures de concentrations en polluants atmospheriques 
Le GC-MS de Varian est un chromatographe en phase gazeuse (CP-3800) combine a un 
spectrometre de masse (Saturn 2200). Cet appareil a ete utilise afin de determiner de 
facon qualitative la presence d'elements nocifs pour l'environnement dans les gaz de 
combustion issus des echantillons de biomasse a l'etude. Les experiences realisees ont 
permis de determiner la presence des polluants suivants : 
Composes organiques volatiles 
Furanes 
Hydrocarbure aromatique polycycliques (HAP) 
Composes soufres 
- Composes chlores 
76 
6 Presentation et discussion des resultats 
6.1 Caracterisation de la biomasse 
Le tableau 6.1 contient les caracteristiques des combustibles etudies. D est a noter que 
pour le bardeau d'asphalte, les roches formant le revetement ont ete enlevees de 
l'echantillon. 
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2,2 
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I'exterieur 
4 mm (diametre 4 mm (diametre 
post- trai tement) post-trai tement) 
3,21 
Matrice de f ibre 
dever re 
3,64 
Matrice de carton 
Le tableau 6.2 contient les caracteristiques et 1'analyse elementaire de la biomasse. Les 
resultats pour le bois de construction sont conformes aux donnees relatees dans la 
litterature. Le bardeau d'asphalte de type I se caracterise par une teneur plus faible en 
carbone que pour le bois alors que celui du type II a une teneur plus elevee en carbone. 
Ceci peut s'expliquer par le fait que le bardeau de type I est constitue d'une matrice en 
fibre de verre alors que le bardeau de type II est constitue d'une matrice en carton. Ainsi 
la presence d'atomes de silicium dans le bardeau diminue la fraction d'atomes de 
carbone. II est a noter que le spectrometre de masse utilise pour les experiences n'a pas 
pu prendre en compte les atomes d'oxygene en raison d'un dysfonctionnement. Ainsi 
l'oxygene a pu etre obtenu par difference pour le bois, sachant que celui-ci est toujours 
constitue des elements C, H, N, O et S. Cependant, pour le bardeau d'asphalte, il n'est 
pas possible d'en deduire de la meme fa§on la fraction massique d'oxygene etant donne 
la presence d'autres elements (silicium). 
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6.2 Pouvoir calorifique 
Le pouvoir calorifique des quatre types de biomasse a l'etude a ete determine a l'aide de 
la composition elementaire et la relation 89. II est interessant de noter que le bardeau 
d'asphalte de type II presente un pouvoir calorique superieur beaucoup plus eleve que le 
bois. Ceci est du a deux raisons : la matrice en carton et la presence de goudron en tant 
qu'elements constitutifs du bardeau. Pour le bardeau, la presence de roches n'a pas ete 
prise en compte dans le present calcul ; en effet, les roches du revetement externe ont 
ete retirees lors de 1'analyse elementaire car celles-ci n'interviennent pas dans les 
reactions chimiques. 
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Tableau 6.3: Pouvoir calorifique inferieur et superieur du bois et du bardeau 
d'asphalte 
Combustible 
Bois de demolition (sec) 
Bois de demolition (humide) 
Bardeau d'asphalte (type I)a 



















aSur base dans roche 
6.3 Granulometrie du sable 
Le sable utilise dans le gazogene a un diametre moyen de 333 um et presente la 
distribution de diametre suivante. La connaissance de la granulometrie permet de 
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Figure 6.1: Granulometrie du sable 
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6.4 Vitesse minimale defluidisation 
La vitesse minimale a 25°C et 800°C a ete determined par l'observation de la perte de 
charge entre l'entree et la sortie du reacteur en fonction de la vitesse superficielle. 
Lorsque la perte cesse de varier en fonction de la vitesse superficielle, alors cela signifie 
que la vitesse minimale de fluidisation a ete atteinte. 
0 0,025 0,05 0,075 0,1 0,125 
Vitesse superficielle [m/s] 
Figure 6.2: Perte de charge en fonction de la vitesse superficielle a 298 K et 1073 K. 
En adoptant la convention que la vitesse minimale de fluidisation du lit est atteinte a 
90% de la perte de charge totale, alors on trouve les vitesses : u^298= 0.075 m/s et 
um°/,298 = 0-037 m/s. Ces mesures sont conformes avec les resultats de l'equation 3, 
laquelle donne : u£?/^98=0.081 m/s et u^1073=0.0373 m/s. 
6.5 Modelisation du melange des particules 
Pour verifier la validite de la formulation du modele CCBM (voir annexe 3), il est 







Cz0 C(z,t = 0) 
Ainsi la condition initiale s'ecrit: 
Une analyse de sensibilite sur le pas de temps et sur le pas d'espace a permis de 
demontrer que la precision du calcul depend fortement de la grosseur du pas de temps et 
d'espace. Plusieurs calculs ont ete effectues a plusieurs pas de temps afin de determiner 
la discretisation optimale. Le tableau 6.4 contient les pas de temps et d'espace qui 
donnent un temps de calcul et une precision raisonnable. Le critere de convergence de 
Courant-Friedrichs-Lewy (CFL) est de 0.2. 
Tableau 6.4 : Pas de temps et temps de calcul 
Pas de temps (s) 
Pas d'espace (m) 
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Figure 6.3: Profil axial de concentration en fonction du temps. ui=0.07 m/s, ui=-
0.06 m/s, KW=1.S s\ 
Les resultats montrent que le modele verifie ceux de Radmanesh [51]. En quelques 
secondes la concentration du lit devient homogene. Cependant, les resultats de 
simulation approchent les resultats experimentaux avec un coefficient de transfert de 
masse de 1.8 s"1 au lieu de 0.8 s"1 (Radmanesh). Ce coefficient se rapproche davantage 
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Figure 6.4: Profil axial de concentration en fonction du temps 
L'ajout des reactions gaz-solide Rl, R2 et R3 a comme effet de faire diminuer la 
concentration de solides dans les deux phases et de contribuer a la conversion du 
carbone. Etant donne que l'algorithme de calcul necessite de fixer les conditions aux 
frontieres en z = 0, il est necessaire de fixer la concentration initiale de solides en z = 0 
qui fait en sorte que la conversion est complete dans la phase ascendante lorsque les 
particules de char arrivent au dessus du lit. Une methode de tir a ete utilisee afin de 
determiner la concentration initiale (X;(0) et X2(0)) permettant de respecter les valeurs 
observees en z = H. Ainsi le probleme doit respecter la condition suivante en z = H : 
Xi(H) = 1 
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Figure 6.5: Methode de tir. Conversion carbone en fonction de la hauteur du lit 
(m) dans les phases ascendantes et descendantes. 
D a ete demontre que la methode de tir s'avere difficile a mettre en oeuvre lorsque le 
debit de biomasse n'est pas assez eleve ou lorsque le debit d'oxygene est eleve. En 
effet, cela a comme impact que la conversion est tres rapide au dessus du lit de sorte que 
la methode de tir presente de la difficulte a determiner la valeur de Xi(0) et X2(0) qui 
respecte la condition en z = H. Ceci demontre que lorsque la biomasse est inseree sur le 
dessus du lit, les particules reagissent tres rapidement etant donnes les taux de reaction 
eleves des reactions Rl, R2 et R3. Ainsi la biomasse n'a pas le temps de rentrer en 
profondeur dans le lit. n est alors possible de supposer une reaction instantanee, ce qui 
evite d'utiliser la methode de tir. Cependant, lorsque les particules ont un diametre plus 
grand, celles-ci entrent plus en profondeur dans le lit et il est alors necessaire d'utiliser 
la methode du tir. 
84 
6.6 Hydrodynamique etphases 
Le modele prend en compte la migration du gaz entre les phases bulle et emulsion. Le 
gradient de concentration engendre une migration du gaz. Le taux de ce transfert de 
masse depend du coefficient de transfert de masse K\,e. La figure 6.6 illustre le cas 
simple ou de l'air est injectee a la base du lit a une vitesse superficielle superieure a la 
vitesse minimale de fluidisation. Initialement, tout l'air est contenu dans la phase 
emulsion. Le modele a deux phases implique que l'excedent de gaz dans la phase 
emulsion par rapport a la condition minimale de fluidisation va dans la phase bulle. La 
figure 6.6 illustre que le modele prend bien en compte le phenomene. La concentration 
a tendance a s'equilibrer dans les deux phases. II est a noter que la fraction volumique 
de N2 et de O2 est conservee. 
2, phase emulsion 
phase bulles 
phase emulsion 
6 8 10 12 14 16 
Hauteur du lit (cm) 
18 
Dessous du lit D e s s u s d u | i t 
Figure 6.6: Debit molaires des deux phases au travers du lit. (air seulement). 
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6.7 Conditions operatoires 
Les mesures effectuees sur le reacteur a differentes conditions operatoires permettent de 
valider le modele lorsque celui-ci est soumis aux memes conditions. Les experiences 
suivantes ont ete realisees : 
Variation du rapport d'equivalence 
Variation de la temperature d'operation 
Le tableau 6.5 resume les conditions operatoires pour les differentes experiences 
realisees ainsi que les compositions du gaz de synthese. 
Tableau 6.5: Conditions operatoires et composition du gaz de synthese (base seche) 
Composition du gaz 














































































6.8 Profits de concentration 
Le modele permet de calculer le profil de concentration selon que la biomasse est 
alimentee en dessous ou au dessus du lit. Le caractere instantane des reactions de 
combustion est mis en evidence sur la figure 6.7. Les particules de char sont rapidement 
oxydees, relachant ainsi du monoxyde de carbone et la vapeur d'eau (Rl, R2, R3). Par 
la suite, la reaction shift (R4), beaucoup plus lente, permet de reformer la vapeur d'eau 
et le CO en H2 et en CO2. Cette reaction, quoique tres lente, est tres importante et est a 
la base de la formation de l'hydrogene dans le gaz de synthese. La reaction de 
combustion de l'hydrogene (R6) etant plus rapide que les reactions de combustion du 
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CO (R5) et du methane (R7), ceci implique que l'oxygene present dans le gaz reagit 
davantage avec l'hydrogene. Ainsi le CH4 demeure a peu pres stable dans le lit (et ce 
meme en presence de R l l car cette reaction est tres lente). La quantite importante de 
CO qui resulte des reactions heterogenes reagit alors avec la vapeur d'eau (H20) pour 
former l'hydrogene. Les simulations ont egalement demontre l'importance du craquage 
du goudron et de sa combustion. La premiere permet de generer des quantites 
importantes de produits utiles faisant augmenter le pouvoir calorifique du gaz de 
synthese. La deuxieme consomme une partie de l'oxygene avant que celui-ci n'oxyde 
les autres gaz utiles. Plusieurs autres reactions moins importantes, mais tout de meme 
indues dans le modele, telles que la combustion du CH4, C2H4 et C2H6, ont un impact 
peu significatif sur la concentration des gaz puisque leur taux de reaction est environ dix 
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Figure 6.7: Profil de concentration pour une alimentation par le bas. ER=0.25. 
7>800°C, 7)=740oC, u=0.2 m/s. Le lit est situe entre 0 et 20 cm, la zone 
d'emportement est situe entre 20 cm et 110 cm. 
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La figure 6.8 illustre la rapidite avec laquelle se font les reactions heterogenes et 
homogenes lorsque la biomasse est introduite dans le reacteur. L'hydrogene issu de la 
reaction de pyrolyse reagit rapidement avec l'oxygene, limitant ainsi la combustion du 
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8: Profil agrandi de la concentration pour une alimentation par le bas. 
. Tb=800°C, Tf=740°C, u=0.2 m/s. 
La figure 6.9 illustre le profil de concentration des gaz lorsque la biomasse est inseree 
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Figure 6.9: Profil de concentration pour une alimentation par le dessus. ER=0.25. 
7ft=800°C, 7)=740oC, u=0.2 m/s. Le lit est situe entre 0 et 20 cm, la zone 
d'emportement est situee entre 20 cm et 110 cm. 
6.9 Effet du rapport d'equivalence 
6.9.1 Pouvoir calorifique 
L'augmentation du rapport air/combustible favorise les reactions de combustion au 
detriment du CO, H2 et CH4. Les resultats de la simulation sont conformes aux donnees 
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Figure 6.10: Pouvoir calorifique superieur en fonction du rapport d'equivalence. 
Les donnees experimentales demontrent que le rapport d'equivalence ideal lors d'une 
gazeification a l'air se situe autour de 0.25. En effet, plus ER tend vers zero, plus le 
precede tend vers celui de la pyrolyse; alors des quantites importantes d'huile et de 
charbon de bois sont alors produit au detriment du gaz de synthese. Bien que la valeur 
calorifique soit plus grande lorsque ER diminue, le debit de gaz est alors moins eleve. 
La valeur optimale du rapport d'equivalence pour un reacteur utilisant Fair comme 














6.9.2 Concentrations du gaz 
La concentration des gaz en fonction du rapport d'equivalence renseigne sur les 
cinetiques de reaction en jeu et permet de connaitre la valeur calorique du gaz de 
synthese en utilisant les relations empiriques precedemment enoncees. La figure 6.11 
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Figure 6.11: Concentration de H2, CH4, CO et CO2 en fonction du rapport 
d'equivalence 
De facon qualitative, les donnees simulees represented bien le phenomene observe en 
pratique. En effet, une augmentation de l'apport en oxygene a corame effet de favoriser 
les reactions de combustion, d'ou la baise de H2, CH4 et CO et la hausse des produits de 
combustion tels que H2O et CO2. De facon quantitative, les concentrations de methane 
et d'hydrogene se rapprochent des points experimentaux. Le CO2 produit excede de 
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30% les valeurs experimentales mais presente tout de meme la meme tendance. La 
simulation donne des valeurs de 2 a 4 fois trop elevees pour le monoxyde de carbone. 
Ces valeurs erronees peuvent etre le resultat d'une cinetique de reaction inadequate pour 
la combustion du monoxyde de carbone (R5). Quatre cinetiques de reactions differentes 
prises dans la litterature [17, 54, 87, 88] ont ete utilisees afin de corriger cet ecart mais 
aucune n'a donne des resultats satisfaisants. Plusieurs cinetiques de reaction reportees 
dans la litterature sont tres differentes les unes des autres et certaines sont erronees en 
raison de mauvaises conversions d'unite, par un manque d'informations quant aux 
unites utilisees pour les cinetiques de reaction et par des hypotheses mal documentees. 
6.9.3 Production de gaz 
La quantite de gaz generee par rapport a la quantite de biomasse gazeifiee est une 
donnee importante qu'il est necessaire de modeliser puisqu'elle peut etre utilisee dans la 
conception du reacteur ou dans 1'evaluation du potentiel energetique du gaz de synthese 
pour une quantite de biomasse donnee. Les simulations donnent des resultats se 
rapprochant a pres de 25% des resultats reportees dans d'autres publications. La raison 
de cet ecart peut etre due au fait que la biomasse utilisee n'est pas la meme que les 
autres publications. De fagon qualitative, le modele represente bien les conditions 
experimentales. En effet, plus le rapport d'equivalence augmente, plus le dioxyde de 
carbone est produit, au detriment des autres gaz (CH4, H2 et CO). De plus, davantage de 
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Figure 6.12: Taux de conversion gaz/biomasse en fonction du rapport 
d'equivalence 
6.9.4 Teneur en goudron 
Le goudron a un impact important puisque celui-ci se condense a des temperatures 
inferieures a 400 °C et contribue ainsi a l'encrassement des equipements. Le goudron 
provient des reactions de pyrolyse et est sous forme gazeuse. La teneur en goudron dans 
le gaz de synthese a ete simulee et a ete comparee a plusieurs donnees relatees dans 
litterature. II s'avere que 1'augmentation du rapport d'equivalence diminue la teneur en 
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Figure 6.13: Concentration de goudron en fonction du rapport d'equivalence. 
6.10 Effet de la temperature 
6.10.1 Pouvoir calorifique superieur 
La temperature a un effet sur les cinetiques de reaction. Celle-ci est prise en compte 
dans le facteur pre-exponentiel de la cinetique de reaction. L'elevation de la temperature 
du lit augmente le pouvoir calorifique superieur (PCS) du gaz de synthese. Les donnees 
experimentales donnent une elevation moyenne de 0.7 MJ/Nm3 par tranche de 100°C, 
le modele donne plutot une elevation de 0.2 MJ/Nm3. Le modele sous-estime 
legerement le PCS d'au plus 20%. La raison de l'ecart peut etre due a certaines 
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cinetiques de reaction utilisees qui sont imprecises, voire erronees. Neanmoins, le 
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Figure 6.14: Pouvoir calorifique superieur du gaz de synthese en fonction de la 
temperature du lit. 
6.10.2 Concentration des gaz 
L'augmentation de la temperature a comme effet d'accroitre les cinetiques de reaction. 
Tel qu'illustre en annexe 6, l'elevation de temperature a comme effet d'augmenter les 
cinetiques de reaction de H2, CO et CH4. Cependant, la reaction shift varie tres peu en 
fonction de la temperature en raison de sa faible energie d'activation, ce qui a pour effet 
que le CO augmente et que le H2 et le CO2 diminuent a mesure que la temperature 
augmente. De facon qualitative, le modele reproduit le phenomene, excepte pour 
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l'hydrogene. De facon quantitative le modele s'approche des valeurs experimentales 
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Figure 6.15: Concentration des gaz en sortie du reacteur en fonction de la 
temperature du lit 
6.10.3 Production de gaz 
La production de gaz de synthese par unite de biomasse ne varie que tres peu en 
fonction de la temperature. En effet, la variation de la temperature ne fait que deplacer 
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Figure 6.16: Taux de conversion gaz/biomasse en fonction de la temperature du lit. 
6.10.4 Concentration en goudron 
Etant donne que la cinetique de reaction de la combustion du goudron est dependante de 
la temperature, alors l'elevation de temperature fait augmenter le taux de reaction. Les 
resultats de simulation donnent une concentration de goudron de 4-8 g/Nm3 entre 
650°C et 900°C, soit legerement inferieure aux donnees experimentales [77, 86, 89, 90] 
reportees dans la litterature. La figure 6.17 illustre la variation de la concentration de 
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Figure 6.17: Concentration de goudron dans le gaz de synthese en fonction de la 
temperature du lit 
6.11 Emissions 
Des analyses effectuees a l'aide du GC-MS ont permis de determiner de facon 
qualitative la presence de polluants issus de la combustion du gaz de synthese issus de 
la combustion du bardeau d'asphalte en thermogravimetrie analytique. Les analyses ont 
permis d'identifier (aucune quantification realisee) les composes suivants : 
COV (aromatises benzeniques) 
Benzene 
Alcenes & aldehydes insatures (cycles ouverts) 
Composes soufres 
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De plus, des traces de furanes (cyclopentene, cyclopentadienne) et de HAP ont ete 
mesurees. Les HAP, generalement presents dans la combustion du bois peuvent 
provenir du goudron ou de la combustion de la matrice supportant le bardeau, laquelle 
est en papier. Aucun compose chlore n'a ete identifie, eliminant ainsi certaines reactions 
tres corrosives. Les composes soufres proviennent de la presence de souffre dans le 
goudron qui a reagit avec H2 ou O2 en presence de temperature elevees. Des analyses 
plus poussees devraient etre realisees pour quantifier la concentration des polluants. 
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7 Conclusion 
La gazeification de la biomasse offre des avantages interessants qui permettent de 
completer l'eventail de solutions disponibles pour resoudre les enjeux energetiques et 
environnementaux de nos societes modernes. De ce fait, la gazeification est vouee a un 
bel avenir et de nombreux projets pilotes voient le jour dans plusieurs pays. Cependant, 
le passage a l'etape industrielle fait face a de nombreux problemes techniques 
importants; de mauvais design de reacteurs, une mauvaise comprehension des 
phenomenes chimiques, un contenu calorifique trop faible et des performances 
inadequates des reacteurs sont quelques exemples des defis que les ingenieurs devront 
resoudre. Des recherches au niveau fondamental sont done necessaires pour assister les 
scientifiques dans la resolution des problemes technologiques. 
Le present travail de recherche et developpement a permis de realiser un modele 
phenomenologique base sur l'hydrodynamique des lits fluidises et les cinetiques de 
reactions homogenes et heterogenes. Le modele considere deux phases, une phase 
emulsion et une phase bulle dans lesquelles surviennent les reactions chimiques et un 
transfert de masse entre celles-ci. 
Les resultats de simulations compares aux donnees experimentales ont permis de 
valider le modele. La concentration des gaz, la conversion de biomasse en gaz, le 
pouvoir calorifique superieur et la concentration de goudron en fonction du rapport 
d'equivalence sont reproduits et se rapprochent des valeurs experimentales. Pour 
differentes temperatures de lit, ces memes parametres sont moins bien reproduits et des 
ecarts sont observes. Plusieurs raisons peuvent expliquer cet ecart mais la piste de 
cinetiques de reactions erronees doit etre priorisee. Neanmoins, le modele constitue un 
avancement considerable puisque celui-ci permet de reproduire avec un bon niveau de 
precision les valeurs experimentales et il verifie les tendances observees. Ainsi 1'aspect 
phenomenologique est bien pris en compte. 
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La toxicite des produits de combustion a fait l'objet d'analyses qualitatives et il a ete 
possible de determiner la presence de constituants nefastes pour l'environnement, si 
ceux-ci se retrouvent au dessus des seuils d'emission reglementaires. Une analyse 
quantitative doit done etre realisee afin de determiner le respect des emissions. 
Dans l'optique de 1'utilisation du modele pour faire la conception d'un procede 
industriel ou pour modeliser un reacteur industriel, plusieurs etapes restent encore a 
franchir. Les points suivants doivent etre considered dans 1'extrapolation du modele a 
l'echelle industrielle et pour toute nouvelle recherche sur la gazeification : 
Modeliser la variation de la taille des particules en fonction de la temperature ; 
Prendre en compte le taux d'elutriation ; 
Prendre en compte les echanges de chaleur lit/particules ; 
Integrer le modele « Core-exposed » pour mieux prendre en compte les reactions 
heterogenes ; 
Modeliser la variation de la taille des particules dans le lit; 
Prendre en compte le bilan d'energie et les echanges d'energie avec 
l'environnement; 
Integrer le modele dans Aspen ; 
Investiguer davantage les cinetiques de reaction du monoxyde de carbone et de 
la combustion de l'hydrogene ; 
Integrer les cinetiques de reaction pour les NOx et SOx; 
Integrer les cinetiques de reaction pour les sorbants (dolomite, etc.) 
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Annexe 1 : Calcul de la vitesse terminale d'une particule 
Le calcul de la vitesse terminale des particules est important puisque celui-ci permet de 
determiner, pour une morphologie de particules donnee, la vitesse superficielle 
maximale du gaz au-dela de laquelle les particules seront entrainees avec le gaz et done 
que celles-ci seront ejectees du reacteur. 
Force de trainee 
La force exercee par le fluide circulant autour de 1'obstacle est proportionnel a un 
coefficient de traine, a la surface apparente de la particule ainsi qu'a l'energie cinetique 
du fluide : 
ndl (pg\\u\\u\ 
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Coefficients de trainee pour des spheres, disques et cylindres [8]. 
La vitesse terminale de la particule est obtenue par le bilan des forces sur la particule : 
Force de gravitation = poussee d'Archimede + force de trainee 
P99 ^ r nUT
2Pgd2p 
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En introduisant la relation precedente dans le bilan de force et en isolant le coefficient 
d'Archimede, on obtient 
Ar = -CD 
dpUTPg 
Ainsi, la vitesse terminate est donnee par: 
UT= -
4 Ar n 
3 CD dppg 
Le coefficient de trainee, pour des particules quasi-spheriques peut 
la relation suivante: 
Cn = 
« i 
Les coefficients suivants sont utilises: 
Intervalle 
0 < Re < 0.4 
0.4 < Re < 500 
Re > 500 
Region 
Loi de Stokes 
Regime intermediaire 





Ainsi, les vitesses terminales s'ecrivent 
UT = 
gdp(Pp-pg) 
JJ _ \gdp6(Pp-Pg) 
UT ~ [ 13.9p™n™ 
u _ r3.03ffdp (Pp-Pg) 
T I Pg 
0.5 
, 0 < Re < 0.4 
, 0.4 < Re > 500 
, Re > 500 
Le nombre de Reynolds est defini par : 
112 
*9 
Pour les particules non-spheriques, bien que le diametre apparent puisse etre le meme, 
la force de trainee est differente. De plus, il est necessaire de connaitre 1'orientation de 
la particule afin de pouvoir determiner la force de trainee. Pour des nombres Reynold 
inferieurs a 200, la particule est orientee de facon stable dans la direction du maximum 
de poussee. Un facteur de correction Kt valide pour l'intervalle 0.670 < <p < 0.906 doit 
done etre apporte aux equations precedentes afin de prendre en compte la non-sphericite 
de la particule [91]. 
Ut = KtUt 
Ou 




, Re > 500 
Ou dv est le diametre d'une sphere de meme volume. Le parametre Kt est extrapole pour 
les valeurs de 0.2 < Re < 500. 
Une autre approche consiste a utiliser la relation de Ganser (1993) [92] qui donne la 
valeur de CD en prenant en compte un spectre plus large de sphericites. Cette derniere 
permet de determiner avec une meilleure precision la vitesse terminale. 
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Annexe 2 : Exemple de calcul 
Exemple de calcul 
Le bilan molaire pour 1'element dz s'ecrit: 
Echange Reactions Reactions 
Accumulation = , + + 
Bulles «-> Emulsion gaz-gaz gaz-solide 
Par exemple, en utilisant les equations 72 et 73, le bilan s'ecrit pour le carbone le 
dioxyde de carbone (C02): 
Phase bulle : 
CD") h / \ I \ 
~^J^ = £bVC02ARA + VC02,5R5 + VC02,1R7 + VC02,iRi + VC02,9R9 ) + £b KbeCT V C02,e ~ }* C02,b ) 
dv 
Phase emulsion : 
dF 
— ^ = {l-eJl-ee){vco2,A +Vc02^)+ee{l-eb){vc02A
RA+Vc02,5R5+VC02,A+VC02,A
+VC02,9R9) 
"*" £b^he^T\yc02,b ~ ^C02,e/ 
Le raeme raisonnement s'applique aux autres elements. 
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Annexe 3 : Melange de la phase 
solide : resolution du systeme 
d'equation pour le modele CCBM 
L'equation a resoudre est une equation appelee equation d'advection. Cette classe 
particuliere d'equation hyperbolique est un probleme de Riemann. La methode 
numerique de resolution de ce probleme de dynamique des fluides a une incidence sur 
la stabilite de la solution. Ainsi, il s'avere que la methode FTCS (Forward Time 
Centered Space) est hautement instable et implique une divergence de la solution [93]. 
Ainsi les fonctions standards de resolution dans Matlab ne peuvent pas etre utilisees 
puisque celles-ci utilisent une methode d'Euler pour resoudre les equations, laquelle 
donne des solutions instables et physiquement non observees. Un schema de calcul de 
type upwind doit etre utilise car il y a propagation de 1'information. Le probleme a 
resoudre est le suivant: 
qt + qx= Pq 
Un tel probleme peut etre separe en deux sous problemes independants : 
Probleme A : qt + qx = 0 
Probleme B : qt = - /3q 
Chaque iteration de calcul se resume done a resoudre le probleme A par une methode 
upwind et le probleme B par une methode d'Euler : 
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Qi = Q?~W-Q?-x') 
i n + l _ = Q*-(3MQ! 
Ainsi la methode de resolution revient a resoudre d'abord le changement de 
concentration et ensuite le deplacement de 1'information. La figure A3.1 illustre le 
probleme: 
R A-R R 
Figure A3.1: Illustration de la methode de resolution de l'equation d'advection-reaction en deux etapes. 
L'information contenue en bas a gauche advecte et reagit, tel qu'indique par la fleche 
diagonale A-R. Le meme resultat peut etre obtenu si l'information reagit et advecte par 
la suite ou si elle advecte et reagit par la suite. 
Etant donne la presence de concentration ascendante et de concentration descendante, le 
systeme d'equation suivant doit etre resolu : 
<?;,! = e?-^wr-<?f-i) 
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II est a noter que dans ce cas-ci, le terme /? est le terme d'echange entre les deux phases. 
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Annexe 4 : Composition elementaire de 
la biomasse 
Name 







Pine|.::';|?;fi[ J*L- \ 
Poplar 
Re|[ljcler l . i j ^ 
Redwood 
• v ^ f s ^ f n i l l 
''••'• HemldsSli! 
Yellow Pine 
. WHitej|i|S| ;|:.;|: 
White Oak 












" f j l i p f i 
17.70 
1' RiS 
















f ? | 8 2 l 4 ; | 
till 
| | ; !s7sfp'-;-:; 
83^50 
| | i ; | | ; | | | 
Ij^llJf* 
81.28 









j [ 0 | 3 | | 
























































i f l l l ; ; 
41.74 
I :44i l :v 
: - jS | : ; : ' . 
41.45 
| 4 3 ; J | | | 
40.30 













J f l 0 ? 
0.25 








































| i l | p O . ! 
21.03 
1 2 S i | : i 3 
l . : | J | l l l ' : 
22.30 
fi 1§95 l " 
19.42 




































' ertackJWajnlt. j / 
Pruning? -Mi . 
Corncobs 





















































































: ' 4 | 8 0 : 
46.58 











































} .4 |§ l j | ; 
39^55 



































































































LBL Wood Oil 
BOM wood oil 
Coke-oven tar 


















































































































































Coconut Shell 87.17 9393.00 2.90 88.95 0.73 6.04 1.38 0.00 31.12 31.21 
Char (750C) 
Eucalyptus 70.32 19.22 10.45 76.10 1.33 11.10 1.02 0.00 27.60 26.75 
char(950C) 
ORGANIC M cal/mo cal/g kl/g 
CHEMICALS 
















60 40.00 6.67 53.33 209 3.48 14.6 16.30 
: ; i 8 Q : - - 4 0 . 0 0
: 6 . 6 7 > 5 3 . 3 3 ; 670 .3.72 . ^ 15.6 •: 16.30 
94 76.60 6.38 17.02 730 7.76 32.5 32.50 
162 ; :44.44•>-., 6;17: 49.38 
63.8 6.30 29.90 












42.86 0.00 57.14 0.00 0.00 10.16 9.05 
•••?2i2S :!R:ft7.j7SJ:I • 0.00;.: 
100.00 0.00 0.00 
|27-27::I1^0:0||:: TiifM 





Annexe 5 : Caracteristiques des 
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CO + 1/2 0 2 -
H2 + 1/2 0 2 -> 
CH4 + 2 0 2 --> 
CH4 + 3/2 0 2 -
Tar + 0.867 0 2 
: Tar cracking 
: CH4 + H20 -
: C2H6 + 2 0 2 
: C2H4 + 2 0 2 
> C 0 2 
H20 
C02 + 
> C 0 + 
- > C 0 
> 3 H 2 + 
- > 2 C 0 
- > 2 C 0 
2 H 2 0 
2H20 
t 0.761 H20 
CO 
+ 2 H 2 0 
+ 3 H 2 0 
1000 1050 
T(deg K) 
